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RESUMEN

Se evalud la reubicacion de la planta deshidratadora de gas en la succion de los
equipos de compresion de gas de la planta Dacion Estacion Principal Este (DEPE),
del Campo de Produccion Dacion, del Distrito San Tomé, PDVSA. Para ello se
realiz6 un estudio a las condiciones de disefio y operacion de la planta que permitié
evaluar el comportamiento a través del modelado y validacion del proceso del gas
natural con el programa de simulacion de procesos Hysys Plant 3.2. Se procedié a
montar el modelo de simulacion para el caso de la reubicacion donde se intercambid
la ubicacion del sistema de deshidratacion con las unidades de compresion, con la
finalidad de observar el comportamiento de las variables involucradas en el proceso.
Seguidamente se calculod la eficiencia de la propuesta de reubicacion, realizando
comparaciones de porcentajes de desviacion. Finalmente se estudié econdémicamente
el proyecto para confirmar si resulta viable la proposicion. Los resultados de la
simulacion de disefo arrojaron valores confiables, con un unico valor fuera del rango
establecido como aceptable; el contenido de agua en el gas natural de salida que
resultdé 13,30%. En la validacion de la simulacion a condiciones de operacion se
obtuvieron desviaciones fuera de rango de 19,51%, 13,54% y 13,67% para la
humedad del gas deshidratado, la temperatura de entrada al primer compresor de las
dos primeras unidades compresoras tren 1 y la temperatura de entrada al primer
compresor de la tercera unidad compresora del mismo tren, respectivamente. Con la
reubicacion se obtuvo menor eficiencia en el proceso de deshidratacion que para la
operacioén actual, generando a la salida del proceso 55,38 Ib H,O/MMPCE de
humedad para la propuesta planteada. Se logré reducir el contenido de agua en el gas
a la entrada de los compresores en un 87,24%, al igual que las pérdidas economicas

anuales.
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CAPITULO |

INTRODUCCION

El gas natural es un energético natural de origen fosil, que se encuentra
normalmente en el subsuelo continental o marino. Se formd hace millones de afios
cuando una serie de organismos descompuestos como animales y plantas, quedaron
sepultados bajo lodo y arena, en lo mas profundo de antiguos lagos y océanos. En la
medida que se acumulaba lodo, arena y sedimentos, se fueron formando capas de roca
a gran profundidad. La presioén causada por el peso sobre estas capas mas el calor de

la tierra, transformaron lentamente el material organico en petroleo y en gas natural.

El gas natural se acumula en “reservorios” entre la porosidad de las rocas
subterraneas. Pero en ocasiones, el gas natural se queda atrapado debajo de la tierra
por rocas solidas que evitan que el gas fluya, formdndose lo que se conoce como un

yacimiento.

El gas natural puede obtenerse como tal en yacimientos de gas libre o asociado
en yacimientos de petrdleo y de condensado (porciones volatiles de petréleo). En
Venezuela, los yacimientos de gas libre son de reciente utilizacion. Tradicionalmente

el gas natural se ha obtenido vinculado con la produccion de petrdleo.

Es normal que, en el gas natural exista agua en estado de vapor, la cantidad que
los hidrocarburos gaseosos pueden transportar se mide con equipos adecuados
llamados medidores del punto de rocio. Es obvio que este parametro se puede referir

tanto a los hidrocarburos liquidos como al agua.
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La presion, la temperatura y la composicion de la mezcla de hidrocarburos
inciden en el comportamiento del sistema y en la cantidad de agua que puede retener;
asi, a presion constante, a medida que se enfria un volumen dado de gas natural,

disminuye su capacidad de retencion.

El gas natural es la fuente de energia que ha conocido el mayor avance desde
los afios 70 y representa la quinta parte del consumo energético mundial. Gracias a
sus ventajas econdémicas y ecologicas, el gas natural resulta cada dia mas atractivo
para muchos paises. Las caracteristicas de este producto, como por ejemplo su
reducido intervalo de combustion, hacen de esta fuente de energia una de las mas

seguras del momento.

En la actualidad es la segunda fuente de energia con mayor utilizacion después
del petréleo. Presenta una ventaja competitiva frente las otras fuentes de energia pues,
solamente alrededor del 10% del gas natural producido se pierde antes de llegar al

consumidor final.

1.1 Presentacion de la empresa

Petroleos de Venezuela S.A (PDVSA) es la casa matriz de la corporacion,
propiedad de la Republica Bolivariana de Venezuela, regida por la Ley organica que
reserva al Estado la Industria y Comercio de los Hidrocarburos. Se encarga del
desarrollo de industria petrolera, petroquimica y carbonifera, tiene como actividad
planificar, coordinar, supervisar y controlar las actividades operativas de sus
divisiones, tanto en Venezuela, como en el exterior, ocupa una destacada posicion
entre los refinados mundiales y su red de manufactura y mercado. Ademas realiza
actividades en las areas de investigacion y desarrollo tecnologico, educacion y

adiestramiento en sectores vinculados con la industria energética. [1]
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Con el reto de mantenerse como una empresa competitiva rentable frente a los
nuevos tiempos, PDVSA ha puesto en marcha la transformacion de su estructura
corporativa, con el propdsito fundamental de redefinir el papel de la casa matriz y
consolidar la estructura operativa. En este sentido a finales de 1997, la corporacion
energética Venezolana cred con la fusion de sus filiales Corpoven, Maraven, Lagoven
la empresa PDVSA Manufacturera y Mercadeo, y PDVSA Servicios. Cada una de
estas divisiones estd integrada a su vez por diversas empresas y unidades de negocio,

ubicadas tanto en Venezuela como en el exterior.

1.1.1 Divisiones de P.D.V.S.A

PDVSA Exploracién, Produccién y Mejoramiento: responsables por el
desarrollo de petrdleo, gas, carbon y la manufactura de orimulsion. Esta division esta
compuesta por las siguientes unidades de negocio: PDVSA Exploracion, PDVSA
Produccion Faja, Bitor-Carbozulia y CVP.

PDVSA Refinacién, Suministro y Mercadeo: esta division estd a cargo de las
actividades de refinacion de crudos, asi como la manufactura de productos
comercializacion y suministro para el mercado nacional e internacional. Ademas, se
encarga de la comercializacion del gas natural y cumple funciones de transporte
maritimo. Esta organizacion estd constituida por: Refinacion y Comercio, Deltaven,

PDV Marina y PDVSA Gas.

PDVSA Servicios: esta division es responsable del suministro de servicios
integrados, especializados y competitivos, a toda la corporacion. Su drea de gestion
incluye una amplia gama de especialidades, entre las cuales se destaca: suministro de
bienes y materiales, servicios técnicos, consultorias y asesorias profesional,

informatica e ingenieria, entre otras. Esta organizacion estd compuesta por Bariven,
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PDVSA Ingenieria y Proyectos, PDVSA Administracion y Servicios, Consultoria
Juridica, Recursos Humanos, Finanzas y Asuntos Publicos, continuando en ¢l
desarrollo de todas sus actividades, con especial énfasis, en las dreas de explotacion y
produccion de yacimientos de crudos livianos y medianos que ofrece el oriente del
pais y que son vitales actualmente para la aplicacion de nuevos mercados

internacionales.

1.1.2 Misidn y vision de la empresa

Vision. La vision de PDVSA Exploracion y Produccion es la de ser reconocida
internacionalmente como la corporacion energética de referencia mundial por
excelencia, a través del aprovechamiento Optimo de sus recursos, la eficiencia
operacional y la introduccidn oportuna de nueva tecnologia, con gente de primera,
preparada y motivada, preservando su integridad y la de los activos, en total armonia
con el medio ambiente y el entorno. Ademas la de ser la organizacion lider en la
generacion de los lineamientos técnicos para el establecimiento de las estrategias de

exploracion y produccion a mediano y largo plazo.

Mision. Petroleos de Venezuela Sociedad Andnima, (PDVSA) es una
organizacion energética, destinada a la exploracion, produccion y mejoramiento de
hidrocarburos, esta corporacion posee la mision de satisfacer las necesidades de

energia de la sociedad, promoviendo el crecimiento socioecondmico.
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1.1.3 Ubicacion geogréafica de PDVSA Distrito San Tomé

PDVSA San Tomé, pertenece a la division Oriental, se encuentra ubicada
geograficamente en el municipio Freites, en la region centro sur del Estado
Anzoategui, comprendiendo parte de la region centro oeste del Estado Monagas y
parte de la region sur del estado Guarico, posee un area total de 17.085 kilémetros
cuadrados, 135 kilometros en direccion norte-sur y 180 kilémetros en direccion este-

oeste.

|

| Divisin Occidents
Divisién Oriente [

| Divsion Centra Sur gy

Distris San Tome [
Diatrite Norbe -
Distritc. Morichal

Figura 1.1. Ubicacion geografica de PDVSA, San Tomé [1]
Posee 5 unidades de produccion: Dacion, Liviano, Mediano y Pesado.

La Unidad de Produccion Dacion se encuentra al este de San Tomé, con una
extension de 427 km?®, fue descubierto en el afio 1944, siendo explotado por la
Empresa Mene Grande Oil Company hasta que es declarado campo marginal. En el
ano 2.006 hasta la actualidad PDVSA asume la operacion de los campos

operacionales que tenia anteriormente la empresa ENI DACION B.V.
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1.2 Planteamiento del problema

El area operativa de PDVSA Oriente estd conformada por cinco distritos
operacionales: Puerto La Cruz, Punta de Mata, Anaco, Maturin y San Tomé. Este
ultimo se encuentra en el estado Anzoategui, abarcando la zona del sur del mismo.
Estd dividido en cuatro Unidades de Produccion (UP): Liviano, Mediano, Pesado y
Dacidn, siendo la unidad de Dacion el punto de atencion de este trabajo. En esta
unidad se encuentra el campo Dacion, de donde surge la necesidad de evaluar la
reubicacion de la planta deshidratadora de gas en la succion de los equipos de
compresion de gas, de la planta compresora DEPE de este campo. Este trabajo es
responsabilidad de la Gerencia de Plantas de Gas y Agua, la cual se encarga
principalmente del manejo de fluidos, especificamente del gas natural, para ello
cuenta con una serie de plantas compresoras, que comprimen el gas para la inyeccion
en los yacimientos petroleros cuya presion ha disminuido, con el fin de darle la
energia suficiente para ayudar al levantamiento y la recuperacion de grandes

volumenes de petréleo crudo.

En el area Dacion del Distrito San Tomé, se lleva a cabo la produccion de gas a
través de cuatro estaciones de compresion DEPE, DEPO, DAC-1 y DAC-3, que
trabajan a 60 y 1.330 psig de presion para la succion y descarga respectivamente.
Dacion Estacion Principal Este (DEPE) es la estacion del area Dacion de mayor
capacidad de manejo para el gas deshidratado, con 90 MMPCED (Millones de pies
cubicos estandar por dia) de gas natural; para su tratamiento cuenta con una
recuperadora de vapor VRU, una planta de acondicionamiento de gas combustible,

una deshidratadora a alta presion y un sistema de compresion de gas.

El gas natural luego de pasar por las unidades de compresion pasa a la unidad
deshidratadora de gas natural para reducir su contenido de agua antes de ser

distribuido a los pozos, desde un punto de saturacion a las condiciones de descarga,



24

hasta menos de 7 Ib HO/MMPCE. Aproximadamente el 10% del volumen de gas
tratado en la deshidratadora es enviado a la planta acondicionadora de gas
combustible, donde se procede a separar de la corriente principal de gas, los
hidrocarburos de mayor peso molecular, para aumentar el nimero de metano por
encima de 83%, que garanticen el buen funcionamiento de los equipos a los cuales

sera distribuido; y el 90% es enviado a inyeccion en los pozos.

Actualmente, los procesos de produccion del gas natural presentan una serie de
problemas operacionales que impiden su Optima produccion, especificamente en las
unidades de compresion y deshidratacion. Uno de estos problemas radica en el
contenido de agua del gas que fluye por las unidades compresoras, que estd causando
excesiva corrosion en las mismas, entre otros problemas. Ha sido estimado que en los
separadores de liquidos de succion pertenecientes a los sistemas de compresion, 200
Ib de liquido por cada MMPCE de gas se formarian como consecuencia del
enfriamiento de la tuberia, lo que conlleva a un incremento considerable en los costos

operacionales e impacta la produccion del crudo.

Basado en el precio del barril para el dia 24 de septiembre de 2009 (65,47 §), se
estima que la planta DEPE aporta diariamente al area Dacion un aproximado de 1,18
MMS por efecto de una produccion ideal de 18.000 barriles por dia (BPD), lo que se
transforma en un aporte de 35,4 MM$ al mes. Tomando en cuenta los reportes de gas
en DEPE de los ultimos 4 meses, del total de pérdidas a causa de fallas y paradas en
los sistemas de compresion, aproximadamente el 8% es debido al reemplazo de
valvulas que se han deteriorado por presencia de liquidos en compresores. Este
porcentaje representa una pérdida aproximada de 426 BPD; es decir, se dejan de

obtener 0,028 MMS por dia o lo que es lo mismo 0,84 MM$ al mes.

Por tal razén, la Gerencia de Plantas Gas y Agua solicita realizar un estudio de

factibilidad de reubicacion de la planta deshidratadora de gas en la succion de las
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unidades compresoras de la estacion DEPE; a fin de mejorar la eficiencia del proceso.
Al disminuir considerablemente la cantidad de agua que pasa por los sistemas de
compresion, se prolongara el tiempo de vida util de los mismos y la capacidad de

produccion, entre otras.

La importancia de este trabajo radica, en que si al determinar la factibilidad de
la reubicacion de la planta, resulta aceptable se lograra la optimizacion del proceso, es
decir, se podra garantizar la produccion del campo, asociada con el levantamiento
artificial del gas (LAG), que estaria directamente relacionada con la produccion de
gas de los compresores. Ademas, se logrard disminuir la corrosion de las unidades de
compresion y mejorar la confiabilidad de los mismos y se contribuird a disminuir los

costos por mantenimiento y aumentar los ingresos por produccion.

1.3 Objetivos

1.3.1 Objetivo general

Evaluar la reubicacion de la planta deshidratadora de gas en la succion de los equipos

de compresion de gas de la planta de DEPE, del Distrito San Tomé, PDVSA.

1.3.2 Objetivos especificos

1. Realizar las simulaciones del proceso de compresion y deshidratacion del
gas natural con los datos de disefo.
2. Validar las simulaciones del proceso de compresion y deshidratacion con

los datos de operacion.
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3. Evaluar las simulaciones del proceso con los datos de operacion para la
reubicacion de la planta deshidratadora en la succion de las unidades de
compresion.

4. Determinar la eficiencia de la reubicacion de la planta deshidratadora de gas
en la succion de los sistemas de compresion.

5. Comparar econdmicamente la propuesta planteada con el estado actual de la

planta.



CAPITULO 11

MARCO TEORICO

2.1 Antecedentes

En 1996 Sotillo [2], realizé un estudio para evitar la presencia de liquidos en
motocompresores, para minimizar la existencia de particulas liquidas y sélidas, que
puedan disminuir el deterioro del equipo, asi mismo, disminuir el numero de paros
por alto nivel de liquidos. Levant6 datos en campo, elabord los sistemas de
recoleccion y distribucion de gas, para luego realizar los célculos y validacion de los
disefios. También evalué el sistema con el simulador “Pipephase”, para
posteriormente efectuar un analisis para la correccion del problema. Observéd que las
caidas de presion eran superiores a las admisibles y niveles de velocidad altos, de

igual forma notd que no existe un mantenimiento en los separadores y tuberias.

En el 2003 Tineo [3], evalud un proceso de deshidratacion de gas natural, con
la finalidad de analizar la operabilidad de la planta cuando en ella se procesa un gas
cuyas condiciones de presion y temperatura no corresponden a las indicadas en el
disefio. Realizd variaciones de flujo de gas alimentado al proceso de gas,
manteniendo constante el bombeo de glicol al sistema, que le permitié realizar el
levantamiento de informacidon de campo. Con los datos obtenidos simul6 el proceso,
usando el programa Hysys Process, y determind, que la eficiencia del proceso
actualmente no era la esperada por el disefio, para flujos de gas de alimentacion por

encima de 30 MMPCED.

En 2008 Vicent [4], evalu6 las pérdidas de trietilénglicol en dos plantas

deshidratadoras de gas, para ello realiz6 un estudio de las condiciones de disefio y
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operacion de las plantas que permitieron evaluar su comportamiento a través del
modelado y validacion del proceso de deshidratacion de gas con el programa de
simulacion de procesos Hysys Plant. Posteriormente, llevo a cabo el anélisis de los
estudios fisicoquimicos realizados a las corrientes de trietilénglicol involucradas.
Finalmente, realizd un estudio de las variables operacionales de las plantas para

evaluar si se encontraban operando a las condiciones dptimas de operacion.

2.2 El gas natural

El gas natural es incoloro, inodoro, insipido, sin forma particular y mas ligero
que el aire. Se presenta en su forma gaseosa por encima de -161°C. Por razones de
seguridad, se le afade mercaptano, un agente quimico que le da olor, con el propdsito
de detectar una posible fuga de gas. Este es una mezcla de gases que se encuentra
frecuentemente en yacimientos fosiles, no asociado (solo), disuelto o asociado con
petréleo, o en depositos de carbon. Aunque su composicion varia en funcion del
yacimiento del que se extrae, esta compuesto principalmente por metano en
cantidades que cominmente pueden superar el 90 6 95%, y suele contener otros gases
como el nitrégeno, etano, CO,, H,S, propano, butano, mercaptano y trazas de
hidrocarburos méas pesados [5]. La tabla 2.1 representa la composicion tipica del gas

natural.

Sin embargo, las proporciones de estos compuestos varian dependiendo del tipo
de condiciones del yacimiento de donde proceden y de las condiciones de separacion

en estaciones de produccion de crudo y gas.
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Componente Nomenclatura | Composicion |Estado Natural
Metano CH4 70-90 Gas
Etano C,Hg Gas
Propano C;Hg 0-20 Gas licuable
Butano C4Hy Gas licuable
Dioxido de carbono CO, 0-8 Gas
Oxigeno 0, 0-0,2 Gas
(Nitrogeno N, 0-5 Gas
Sulfuro de hidrégeno H,S 0-5 Gas
(Gases raros Ar, He, Ne, Xe Trazas Gas

Una mezcla de gas natural con alto contenido de hidrocarburos pesados se

encuentra normalmente en yacimientos de condensados y/o yacimiento de gas

asociado con crudos livianos.

2.2.1 Teorias de formacion del gas natural

2.2.1.1 Teoria inorganica

Explica el origen de estos hidrocarburos gracias a la combinacion de elementos

quimicos como el carbono y el hidrogeno sometidos a altas temperaturas y presiones,

ubicados en capas muy profundas de la tierra. [7]

2.2.1.2 Teoria organica



13

Segin esta teoria, el petréleo y el gas natural se han formado por la
transformacion de la materia organica vegetal y animal (figura 2.1), cuya estructura
molecular ha sufrido alteraciones por efectos de altas temperaturas, accion de
bacterias y microorganismos, altas presiones en el subsuelo y otros agentes a lo largo

de millones de afos. Esta teoria es la mas aceptada actualmente.

El gas natural al igual que el petroleo se encuentra acumulado en el subsuelo en
estructuras geologicas denominadas trampas. Dentro de estas, los hidrocarburos (o el
gas) estan contenidos en una roca porosa (o con espacios porosos) que se llama roca

yacimiento. Los yacimientos pueden ser:

e  Yacimientos de petrdleo, donde el petroleo es el producto predominante y
el gas se encuentra como producto secundario, disuelto en cantidades que dependen

de la presion y temperatura del yacimiento.

2 === SRS, St

Figura 2.1. Degradacion de la materia organica para la formacion del gas y el crudo

[7]
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e  Yacimiento de gas-petréleo, son aquellas acumulaciones de petrdleo que
tienen una capa de gas en la parte mas alta de la trampa. La presion ejercida por la
capa de gas sobre la del petroleo es uno de los mecanismos que contribuye al flujo
natural del petroleo hacia la superficie a través de los pozos.

e  Yacimientos de condensados, en estos yacimientos de hidrocarburos estan
en estado gaseoso, por caracteristicas especificas de presion temperatura y
composicion. El gas estd mezclado con otros hidrocarburos liquidos; se dice que se
halla en estado saturado. Este tipo de gas recibe el nombre de gas humedo.

e  Yacimiento de gas seco, en éstos el gas es el producto principal. Son
yacimientos que contienen hidrocarburos en su fase gaseosa, pero al producirlos no se
forman liquidos por los cambios de presion y temperatura. El gas se genera gracias a
un proceso de expansion, donde la cantidad de gas esta relacionada con la presion del
recipiente.

e  Yacimiento de gas asociado, el gas que se produce en los yacimientos de
petroleo, el gas-petrdleo y de condensado, recibe el nombre de gas asociado, ya que

se produce conjuntamente con hidrocarburos liquidos.

2.2.2 Clasificacion del gas natural

De manera general el gas natural puede clasificarse en:

e  Gas dulce: es aquel que contiene cantidades de sulfuro de hidrégeno
(H2S), menores a 4 ppm (partes por millon).

e  QGas agrio o acido: es aquel que contiene cantidades apreciables de sulfuro
de hidrogeno, didxido de carbono y otros componentes acidos (COS, CS,,

mercaptanos, etc.) razon por la cual se vuelve corrosivo en presencia de agua libre.
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e Gas rico (himedo): es aquel del cual se puede obtener cantidades
apreciables de hidrocarburos liquidos (propano y mas pesados) aproximadamente a 3
GPM (galones por 1.000 pies ctubicos en condiciones normales). No tiene ninguna
relacion con el contenido de vapor de agua que pueda contener el gas.

e  QGas pobre (seco): es una gas que practicamente ésta formado por metano

(CHy) y etano (C,Hg). [8]

2.2.3. Cromatografia a gas (CG)

Es una técnica de separacion de los componentes de una mezcla, en la cual las

muestras que se analizan deben ser vaporizadas previamente. [9]

La cromatografia se puede dividir en: en analitica y preparativa.

La cromatografia analitica se usa para identificar los diferentes componentes
que integran la mezcla, mientras que la cromatografia preparativa se usa para separar

y recoger muestras puras de uno o mas componentes.

El andlisis se realiza en un equipo denominado cromatdgrafo a gas en el cual se

obtienen las condiciones apropiadas para que:

a) Se pueda efectuar el proceso de separacion.

b) El operador controle los diversos parametros en el cromatdgrafo.

2.2.4 Contenido de agua en el gas natural
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El contenido de agua saturada en un gas depende de la presion, y la temperatura
del fluido. Los cambio de temperatura y presion que experimenta el gas hacen que el
agua se deposite en forma liquida en las tuberias que se utilizan para su
transportacion. Cuando el gas esta saturado produce depositos de liquidos al bajar la
temperatura. La presion y/o temperatura de los hidrocarburos inciden en la cantidad
de agua que este puede retener; asi, a presion constante, a medida que se enfria un

volumen dado de un gas su capacidad de retencion disminuye. [4]

Para estimar el contenido de agua del gas natural saturado y la temperatura de
rocio de un gas no saturado se han desarrollado varios métodos, como la figura de
McKetta y Wehe que ha sido ampliamente usada por muchos afos en Ia
deshidratacion del gas natural dulce, y la correlacion de R. Bukacek; esta ultima
permite calcular el contenido de gas para gases dulces a partir de la presion y

temperatura del gas por medio de la siguiente ecuacion [10]:

(Ec. 2.1)

Donde:
W = contenido de agua en el gas (Ib H,O/MMPCE).

A y B=constantes que dependen de la temperatura.

P =presion del gas natural (psia).

En el anexo A, se muestra la figura A.1 de McKetta y Wehe, y la tabla A.1 las

constantes empleadas por la correlacion de Bukacek.
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2.3. Problemas que causa el agua en el gas natural

Todo gas natural que se produce contiene agua. Alguna de esta agua en estado
liquido y puede ser facilmente removida con el uso de separadores, pero siempre

permanecera algo de agua mezclada con el gas en forma de vapor. [5]

El vapor es probablemente la impureza indeseable méas comun en un flujo de
gas. Cuando el gas es comprimido o enfriado, el vapor de agua pasa a la fase liquida o
solida, y es entonces cuando se vuelve peligroso ya que por una parte acelera la
corrosion en las tuberias y equipos, y por la otra en las plantas de recuperacion de
liquidos presenta el gran inconveniente de formar los hidratos los cuales se solidifican

en forma de hielo y obstruyen por taponamiento valvulas, conexiones y lineas.

Para prevenir estas dificultades se debe remover parcialmente del gas, el vapor
de agua contenida en el, antes de introducirlo a las lineas de transmision o plantas de

Proceso.

El gas se considera saturado de vapor de agua, cuando sale de las estaciones de
flujo. La cantidad de agua contenida en el gas a las diferentes presiones y
temperaturas ha sido objeto de muchas investigaciones y ha sido cuidadosamente

determinado.

Un aspecto que suele complicar el panorama es no tener absoluta claridad en
cuanto al volumen de agua, en estado de vapor, que puede estar disperso en el gas
natural. Como se ha descrito con anterioridad, los cambios en la temperatura y
presion condensan parcialmente este vapor que altera el estado fisico de gas a liquido
y luego a sdlido dentro de las tuberias y otros recipientes. Como ejemplo de estos
problemas que pudieran llegar a ser graves, estan los sistemas criogénicos que no

tienen ninguna tolerancia al agua, ya que estos trabajan a temperaturas comprendidas
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entre -100 y -300 °F y el agua podria causar problemas muy graves a nivel

operacional. Este vapor de agua debe ser removido para evitar en el sistema [6]:

v" Formacion de 4cidos. Cuando hay presencia de CO, y H,S,
conjuntamente con agua libre, se formaran compuestos &cidos que corroen las
tuberias y restos de los componentes metalicos del sistema [6]. Los gases naturales
con concentracion de H,S mayores o iguales a 0,08% molar y presiones superiores a
65 psia producen corrosion por esfuerzo en los aceros al carbono; sin embargo, aun
cuando el contenido de H,S sea menor, se puede producir corrosion localizada donde
la presion parcial del H,S (presion molar del gas multiplicada por la fraccion del H,S

en el gas) exceda 0,05 psia.

Una alternativa para evitar la corrosion por la presencia de H,S o CO; es
utilizar tuberias de acero inoxidable, no obstante es mas econdmico emplear tuberias

de acero al carbono y deshidratar el gas natural.

v' Peligro de explosion. Si un bache de agua que se haya formado en la
tuberia entra a una caldera, habr4 una explosion. La magnitud depende de la cantidad
de liquido que llegue y de la temperatura que encuentre. El agua, al evaporarse

aumenta 1.700 veces su volumen.

v Obstruccion en la tuberia. Obviamente cuando se forman estos
taponamientos, la red de tuberia se tapona, aumentando la caida de presion y el

servicio se interrumpe.

Por otro lado, la presencia de agua libre también ocasiona serios problemas en las
plantas de extraccion de liquidos del gas natural y en equipos secundarios tales como:

intercambiadores de calor, compresores e instrumentos de medicion, entre otros.
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v" Formacion de hidratos. Los hidratos son compuestos sélidos que se
forman como cristales, a una temperatura bien por encima del punto de
congelamiento del agua, tomando apariencia de nieve. Son producto de una reaccion
entre el gas natural y el agua. Su composicion es aproximadamente un 10% de
hidrocarburo y un 90% agua, siendo su gravedad especifica es 0,98 y flotan en el
agua pero se hunden en los hidrocarburos liquidos. El metano y etano son los

hidrocarburos mas comunes que al ser combinados con agua forman hidratos.

Los hidratos pueden generar obstrucciones y/o taponamientos en valvulas,

conexiones, lineas de gas, entre otros.

La condicion mas importante segtn la cual se hace factible la formacion de
hidrato es la presencia de agua libre en la corriente de gas natural, por esta razdn, si
las condiciones de presion y temperatura a las cuales ocurre la formacion de cristales
se encuentran por debajo del punto de rocio de la corriente gaseosa los hidratos se

formaran; en caso contrario no.

Es importante destacar que algunos compuestos se disuelven en agua y si la
disolucion se deja evaporar lentamente, el compuesto disuelto precipita en forma de

cristales que contienen cantidades definidas de agua.

Los hidratos no son sustancias mas o menos humedecidas sino compuestos
definidos, porque su composicion es constante. Pueden perder su agua de hidratacion
por calefaccion y se pueden volver a formar por reaccion de la sustancia anhidra con
el agua; esto demuestra que la fuerza que mantienen unida a las moléculas de agua en
los hidratos no es muy fuerte. Cuando se forman dentro de las tuberias taponan el
gasoducto creando una especie de soldadura impidiendo que €l pueda circular. , es
necesario calentar los tubos o agregarles sustancias como inhibidores, capaces de

destruir estos bloques para que se reinicie la circulacion.
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Condiciones que favorecen su formacion:

Baja temperatura.

Alta presion.

Gas con agua libre o cerca del punto de rocio.
Alta velocidad.

Cualquier agitacion.

Pulsaciones de presion.

Introducciodn de cristales de hidratos.

AN NN N N N N

La presencia de termopozos o escamas en las tuberias.

Las razones para evitar la formacion de hidratos son [4,11]:

- Prevenir el taponamiento de las tuberias de transmision debido a los

procesos frios (descensos de las temperaturas).
- Prevenir la corrosion de la tuberia.

- Obtener el punto de rocio requerido para la venta de gas equivalente a 7

1b H,O/MMPCE.

- Evitar los dafios que se le producen a los 4labes de las turbinas y demas

equipos rotativos.

- Evitar el taponamiento de los intercambiadores criogénicos o cajas frias.

2.3.1 Prevencion de hidratos
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El gas natural contiene cierta cantidad de vapor de agua. Es asi entonces, que
como consecuencia de la fuerte reduccion de presion, que puede ocurrir en las
valvulas reguladoras de presion de la planta, se origina una importante disminucion
de temperatura como consecuencia de la brusca expansion del gas provocando la
formacion de hidratos, los que se cristalizan formando hielo en especie de nieve en la

instalacion.

Por dicho motivo, es necesario en instalaciones en que se produzcan fuertes
caidas de presion, adoptar medidas tendientes a evitar este problema, dado que dichos
hidratos afecten el normal funcionamiento de la instalacion. Lo normal es que se
analice las condiciones en las cuales se puede formar hidratos y se realicen los

correctivos a tiempos.

Los métodos para la prevencion de formacion de hidratos son:

v Inyeccion de elementos inhibidores como el metanol o glicol, con los cuales
se baja el punto de rocio y se impide la formacion de hidrato.
v Removiendo el agua del gas o del liquido antes del enfriamiento mediante un

proceso de deshidratacion.

2.4. Compresion del gas natural

La compresion se refiere al aumento de energia que se logra en un fluido
gaseoso por medio de un trabajo que se efectia sobre él. Los fluidos que mas
comunmente se comprimen son: el aire, gas natural, componentes separados del gas
natural y gases comerciales con propositos industriales. Los compresores tienen como
funcidn principal aumentar la presion del gas, por lo cual el compresor somete el gas

a un trabajo de tal manera que se incremente la energia total del mismo, este
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incremento se manifiesta por aumentos de presion y temperatura. El proceso de
compresion del gas natural se puede representar a través de un proceso
termodinamico, en donde el gas con una presion P;, se comprime y posteriormente se
descarga a los niveles de presion P, superiores requeridos. Este proceso puede darse

en una o varias etapas. [12]

En la figura 2.2 se observa que el gas proveniente de la fuente entra a un
intercambiador de calor donde se reduce la temperatura desde T, hasta T,. Producto
de este descenso en la temperatura, se puede o no producir la condensacion de ciertos
componentes, que conforman la mezcla, por lo tanto en aquellos casos donde este
proceso se produzca, es necesario instalar un separador, del cual salen tipicamente
dos corrientes, una de gas por el tope y una de liquido por el fondo; la corriente de
gas es enviada hacia el compresor en donde se eleva la presion desde P, hasta Ps, lo
que origina un aumento de temperatura desde T, hasta Ts; la corriente de gas que sale
del compresor a Ts entra a un intercambiador de calor de donde sale a una
temperatura menor Ty4; esta corriente de gas, con cierto contenido de liquido, es
enviada a un separador de donde salen dos corrientes, una de gas por el tope y una de
liquido por el fondo; asi se cuenta con el volumen de gas a las condiciones de presion

y temperatura requeridas por el proceso.

P Tp
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Figura 2.2. Diagrama simplificado de un sistema de compresion [9]

2.4.1. Compresores

Es un tipo de maquina que se utiliza para aumentar la presion del gas natural,
con el fin de transportarlo por medio de tuberias, inyectarlo en yacimientos o para

extraerle los componentes pesados que contiene. [13]

La operacion de compresion en general es de naturaleza ciclica, es decir, el gas
es tomado del nivel inferior de presiones de cantidades fijas, es comprimido, luego es
descargado en el nivel de presion superior, después de lo cual el mecanismo
compresor admite un nuevo volumen de gas de baja presion para iniciar el ciclo

descrito.

2.4.1.1. Clasificacion del tipo de compresor.

Los principales tipos de compresores se clasifican en dos grandes grupos:
dindmicos y de desplazamiento positivo (figura 2.3). Los compresores dindmicos son
maquinas rotatorias de flujo continuo en donde se transforma la energia cinética
(velocidad) en presion. Los compresores dindmicos se clasifican de acuerdo al flujo

que manejan en radial y axial.

Los compresores de desplazamiento positivo son unidades de flujo intermitente,
donde el incremento de presion se logra introduciendo un volumen de gas en un
espacio determinado, que posteriormente es reducido por medios mecanicos. Se
dividen en dos grandes grupos: reciprocantes y rotatorios. Dentro de este capitulo se

limitard al estudio de los tipos de compresores reciprocantes.
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q Tipos de desplazamiento |
positivo
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! Reciprocantes

- Enfriadores por
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- Una etapa

- Etapas multiples
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- Aspas

- Anillo de
liquido

Figura 2.3. Tipos de compresores de procesos quimicos [14]
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2.4.1.2. Compresores reciprocantes

En estos equipos el elemento principal de compresion es un piston que se
mueve alternativamente dentro de un cilindro, lograndose asi la reduccién del

volumen del gas a comprimir.

El proceso teoérico, como se muestra en la figura 2.4, que sufre el gas dentro de
un cilindro de un compresor reciprocante consiste en un aumento de presion y
posterior descarga durante la reduccion del volumen por parte del pistobn cuando se
mueve del punto muerto inferior al punto muerto superior. Luego durante el
movimiento de retorno del piston se produce una expansion del gas que queda dentro

del cilindro al final del recorrido del piston y finalmente succidn del gas.

Teéricamente se asume que la compresidon y expansion ocurren
politropicamente siguiendo la relacion (P.V'=C). La descarga y la succion ocurren a

presion constante.

Expansion Compresio

Succion

PM<S PNI
\Y

Figura 2.4. Diagrama teorico de la compresion [12]
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La entrada de gas durante la succion y la salida durante la descarga se controlan
mediante valvulas anti-retorno (check) instalada en aberturas ubicadas en el cilindro.
El instante cuando abren y cierran las valvulas estd controlado por el desequilibrio de
fuerzas que se producen debido a la presion del gas y la fuerza adhesiva originada por
la viscosidad del aceite durante el inicio del levantamiento. Por lo tanto el instante de

apertura puede variar si cambian estas fuerzas.

Durante el ciclo del gas dentro del cilindro los procesos no ocurren idealmente,
sino que estan afectados por fendmenos que producen un incremento del trabajo del
ciclo, alterando el diagrama como se muestra en la figura 2.5. Estos fendmenos son:
fugas a través de las valvulas de succion y descarga, fuerzas generadas por la inercia
del gas y los componentes de las valvulas, caidas de presion a través de las valvulas,
calentamiento y transferencia de calor del gas y fugas internas de gas a través del

piston.

Aumento del trabajo debido a los

,‘f////fgé efectos de la inercia de apertura de

Reduccion del trabajo

debido a la reduccion del

7o
Aumento del trabajo debido a los

'

efectos de la inercia de apertura de

v

\%

Figura 2.5. Diagrama P-V del ciclo real del compresor reciprocante.
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2.5 Deshidratacion del gas natural

Deshidratar el gas natural consiste en eliminar el agua que el contiene, para ello
se debe conocer de manera previa la cantidad de agua que tiene el fluido a
determinadas condiciones de presion y temperatura. Este proceso es de gran
importancia ya que evita la formacion de hidratos cuando el gas es transportado por

las tuberias. [3]

2.5.1 Métodos para la deshidratacion del gas natural

La deshidratacion del gas natural puede hacerse con los siguientes procesos:

¢ Absorcion. consiste en la remocion de un componente de la fase de vapor
usando un solvente liquido higroscopico, como los glicoles que tienen una gran
afinidad con el agua y son facilmente regenerados, permitiendo su uso continuo. La
reduccion del punto de rocio del gas por debajo de 0 °F a 1.200 psi se dificulta por
este método.

¢ Adsorcién. Consiste en la remocion de un componente de la fase de vapor
utilizando solidos que lo adsorban, como el tamiz molecular, gel de silice y
aluminatos. Estos materiales se caracterizan por tener una estructura porosa de gran
afinidad al agua y pueden reducir la humedad del gas hasta 0,1 ppm, equivalente a un
punto de rocio de -150 °F.

¢ Expansion-refrigeracion. Mediante el efecto Joule-Thompson se enfria el
gas por la caida de presion en dispositivos adecuados y luego es separada la fase
liquida que se forma. Como se produce una gran caida de presion de gas, se usa sélo
cuando el objetivo primario es recuperar condensado.

¢ Inyeccion. Bombeando un liquido reductor del punto de rocio, como el

metanol o el metilénglicol.
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2.5.2 Punto de rocio

Es la temperatura a la cual, a una presion determinada empiezan a condensar los
hidrocarburos presentes en la mezcla de gas. Los diferentes estados de la materia y
sus respectivos cambios pueden observarse en la figura 2.6, donde se aprecia que la

condensacion es un proceso de transicion del estado gaseoso a liquido.

El descenso del punto de rocio es aquella reduccion que ocurre cuando el glicol
absorbe agua y baja la temperatura de rocio del gas natural. Se determina por la
diferencia entre la temperatura a la cual llega el gas a la planta saturado con agua y el

punto de rocio con respecto al agua en el gas tratado.

La reduccion del punto de rocio también se ve afectada por [11]:
= Tasa de flujo del glicol.

= Temperatura de contacto en el tope del absorbedor.

= Eficiencia del contacto glicol/gas.

= Concentracion del glicol pobre.

Para el calculo del punto de rocio se puede utilizar esta formula [5]:

Pr=§/% 112 +(0,9-T)]+(0,1-T)-112 (Ec.2.2)

Donde:
Pr = punto de rocio
T = temperatura en grados (Celsius)

H = humedad relativa.
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Figura 2.6. Diagrama ilustrativo de los cambios de fase de la materia. [15]

2.5.3 Deshidratacion del gas con glicol

Los glicoles y el metanol son los liquidos generalmente mas usados en la
deshidratacion del gas natural. El trietilénglicol (TEG) es usado en torres de
absorcion, ya que permite obtener temperaturas inferiores al punto de rocio y que las
pérdidas de vapor sean menores que las obtenidas con los otros glicoles. Sin embargo,
el TEG no debe usarse para temperaturas inferiores a 50 °F debido a problemas
operacionales que pueden presentarse por un aumento de la viscosidad. El proceso de
deshidrataciéon con TEG permite recuperar mediante un procedimiento sencillo el

glicol que se utiliza. [4]

El etilénglicol y el dietilénglicol (DEG) se usan con frecuencia inyectados en la
corriente de gas en procesos de refrigeracion y expansion. Ellos no deben utilizarse a
temperaturas inferiores a 20 °F. Los factores que influyen para la seleccion del glicol

son:
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e Costos.

e Viscosidad, por debajo de 100-150 cP.

e Reduccion del punto de rocio.

e Solubilidad del glicol en la fase de hidrocarburos.
e Punto de congelamiento de la solucion agua-glicol.
e Presion de vapor.

e Temperatura de las fases liquidas y gaseosas en el separador de baja

temperatura.

e Relacion gas/hidrocarburos liquidos.

En todo proceso de deshidratacion la tasa de circulacion del glicol es bien
importante, porque de ella depende un buen contacto entre el liquido y el gas y por lo
tanto un buen proceso de deshidratacion; segln el disefio, viene dado por la siguiente

ecuacion:

Qg =R xAW (Ec. 2.3)

Donde:
Qg : glicol requerido en el proceso (gal TEG/MMPCE de gas procesado).

R : relacion glicol-agua removida (gal TEG/Ib H,O removida).
AW : cantidad de agua removida del gas.

AW=W, - W, (Ec. 2.4)

Donde:
W, : contenido de agua en el gas himedo (Ib HO/MMPCE).
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W, : contenido de agua en el gas deshidratado (Ib H,O/MMPCE).

2.5.3.1. Propiedades del trietilénglicol

a)  Propiedades fisicas

El trietilénglicol, conocido en la industria como TEG, es un compuesto
organico liquido de la familia de los alcoholes multiples, poco volatil, caracterizado
por dos grupos hidroxilo y dos grupos éter, que contribuyen a su alta solubilidad en
agua, higroscopico, propiedades solventes y alta reactividad con muchos compuestos
organicos. Se degrada facilmente en medio 4cido o en presencia de oxigeno
produciendo acidos organicos. En la tabla 2.2, se indican las propiedades fisicas y

termodindmicas mas importantes del trietilénglicol.
El trietilénglicol puede formar soluciones con el agua en cualquier proporcion y
con muchos compuestos organicos. Los gases acidos, compuestos aromaticos y

aminas se disuelven con facilidad en él.

Tabla 2.2. Propiedades fisicas y termodinamicas del trietilénglicol [15]

Propiedades TEG
Formula molecular CeH 1404
Peso molecular 150,17
Temperatura de ebullicion normal (°F) 531
Temperatura de descomposicion (°F) 404 °F
Densidad estandar (Ibm/gal)/(Ibm/pie) 9,41/70,4
Viscosidad a 25°C (centiPoise) 37,3
Temperatura critica (R) 1.308,6
Presion critica (psia) 484,97
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b)  Propiedades quimicas

El trietilénglicol, como todos los alcoholes saturados al oxidarse se convierte en
acido. Una reaccion particularmente importante en las plantas deshidratadoras de gas
con glicol es la del alcohol (trietilénglicol) con los acidos producto de su oxidacion,
para formar ésteres. Los ésteres producidos por esta reaccion de oxidacion, tienen
muy poca afinidad por el agua y tienden a formar gomas y particulas con los solidos

que pueden contener el glicol en suspension o disueltos. [3]

2.5.4. Descripcion del proceso de compresion del gas en la planta DEPE

El gas proveniente del cabezal de succion de baja presion (LP) a 60 psig 'y 100
°F alimenta ambos trenes de compresion. El gas comprimido a 1.300 psig 'y 120 °F es

entonces enviado al cabezal de gas lift a través de la unidad deshidratadora de gas.

El gas es enviado a los separadores de liquido en la succion (Suction Slug
Catchers) donde cualquier liquido en la succion es eliminado. Ha sido estimado que
200 1b de liquido por cada MMPCE de gas pudiera ser formado como consecuencia

del enfriamiento en la tuberia.

Se espera que alguna porcion de esta agua puede ser removida automaticamente
por trampas de condensado ubicados en los puntos bajos en el cabezal de succion de
baja presion (LP). Este condensado es enviado al cabezal de succion de gas de baja

(LP) y descarga en el tambor NGL.
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Unidad compresora 1 del tren 1 de compresion

Gas a 60 psig y una temperatura de 100 °F pasa al separador de primera etapa
para retener cualquier liquido remanente. Liquidos desde ambos recipientes de
succion son enviados, por control de nivel automatico, a un tambor recolector de

condensados.

El gas pasa a través de un extractor de neblina (demister pad) a la primera etapa
compresora, en la cual se incrementa la presion de 60 psig hasta 200 psig, al mismo
tiempo, este efecto produce un incremento en la temperatura desde 100 °F hasta

aproximadamente 280 °F.

El enfriador en la descarga de la primera etapa, enfria el gas que sale de la
primera etapa de compresion hasta 120 °F. El gas parcialmente comprimido es
enviado desde el enfriador en la descarga de la primera etapa hacia el separador de
succion de segunda etapa para cumplir su respectiva funcion. Los liquidos son

enviados hacia el tambor recolector.

El gas desde el separador de succion de segunda etapa va hacia la segunda etapa
de compresion, el cual incrementa la presion desde 200 psig hasta 520 psig, este
efecto produce un incremento en la temperatura desde 120 °F hasta aproximadamente

280 °F.

El enfriador en la descarga de la segunda etapa, enfria el gas hasta 120 °F. El
gas parcialmente comprimido es enviado desde el enfriador en la descarga de la
segunda etapa hacia el separador de tercera etapa para la eliminacion de liquidos.

Estos liquidos son enviados al tambor de condensados.
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El gas pasa al separador de succion de tercera etapa y luego a la tercera etapa de
compresion, donde se incrementa su presion desde 520 psig hasta 1.300 psig y se
produce un incremento en la temperatura desde 120 °F hasta aproximadamente 280

°F.

El enfriador en la descarga de la tercera etapa, enfria el gas hasta 120 °F. El
separador de descarga provee una etapa final de separacion de liquido. El liquido
separado es enviado, por el control de nivel automatico, de regreso hacia el separador
de tapones de liquidos en la succion. El gas totalmente comprimido a 1.300 psig y
125 °F es enviado hacia el cabezal de gas lift y hacia la unidad deshidratadora,

conjuntamente con el gas proveniente del tren de compresion 2.

El proceso descrito para el resto de las unidades compresoras en ambos trenes

de compresion es idéntico.

2.5.5. Descripcién del proceso de deshidratacion del gas natural mediante

absorcion con trietiléenglicol (TEG)

Este proceso para la deshidrataciéon de gas natural se basa en dos etapas;
primero la absorcion del agua contenida en el gas a alta presion y baja temperatura
utilizando como liquido absorbente el trietilénglicol, y la posterior reconcentracion
(llamada regeneracion) de la solucion de trietilénglicol-agua por destilacion a baja

presion y alta temperatura para su reutilizacion continua en el proceso.

En la figura 2.7, se presenta un diagrama del proceso de deshidratacion de gas
con trietilénglicol. El proceso consiste en poner en contacto la solucion de TEG con
una corriente de gas en una torre absorbedora, el gas entra por el fondo de la torre y la

solucion de TEG por el tope. A medida que el gas asciende por la torre va siendo
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despojado del agua, hasta que al salir por el tope del contactor el contenido de agua
cumple con el nivel requerido de acuerdo a las especificaciones. Por otra parte, la
solucion de TEG rica en agua sale por el fondo de la torre contactora, se le reduce la
presion y es precalentada para introducirla en un separador de fases, el cual opera
generalmente entre 40-105 psi, donde se liberan los gases que fueron absorbidos en la

torre contactora y de algunos hidrocarburos liquidos.

Posteriormente, el glicol rico pasa a través de filtros de cartucho y de carbon
activado, en los que se remueven los compuestos indeseables provenientes de la
corrosion interna de los equipos y lineas, asi como productos de la degradacion del
glicol y s6lidos que pudieron llegar a la torre con el gas himedo. Al salir de los filtros
la solucion de glicol rico intercambia calor con la soluciéon de glicol pobre

proveniente del acumulador de glicol regenerado.

La solucion de TEG rico precalentada es introducida a la columna de
destilacion, donde se eleva su temperatura hasta un méaximo de 400 °F en el
rehervidos (a presion muy cercana a la atmosférica) logrando que el agua absorbida
se desprenda de la solucion en forma de vapor por el tope de la columna destiladora y
de esta manera se reconcentra la solucion de trietilénglicol-agua hasta lo requerido

para deshidratar el gas en la torre contactora.



36

DEPURADOR DE
ENTRADA

TORRE
CONTACTORL

A

GAZ HUMEDD

€

:

HACW, BIST.
DRENAIE

INTERCAMEDOR
GLICOL/GAS

VAPOR CEMGULE
HIDROCAR BUROS LIIANDS

o/

HACLO SI18T. GAR
COMEUSTIELE ©
VENTEQ

SEPALRADOR

DEGLICOL

ol
+

» GAE SECD

EOMBL DE
GLICOL PO

5

)

! HACI SIST.
ORENAIE
Orgis
|
I
|

FILTROS DE FILTEOQI DE
CARTUCHOS  CAREON ACTWADO

REHERYICOR
BRE ry
B e
/| COMEUSTIELE
E
FN WA WA
TANGQUE
INTERCAM EILOOR ACUMULADOR DE
GLICOL MGLICOL GLICOL POERE

Figura 2.7. Diagrama del proceso de deshidratacion de gas natural con trietilénglicol.

[3,4,15]

2.5.6. Descripcion de los equipos de un sistema béasico de compresion del gas

natural y deshidratacién con trietilénglicol

Los servicios de compresion de alta relacion de presion cominmente se separan

en etapas de compresion multiples y casi siempre incluye enfriadores en las etapas.

La etapa de compresion del proceso describe el paso de compresion entre dos niveles
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de presion adyacentes en un sistema de proceso. La etapa de compresion del proceso
puede ser ejecutada por una o mas etapas del compresor [15]. La figura 2.8 muestra

una unidad compresora de tres etapas. Basicamente consta de tres equipos:

2.5.6.1. Separador

El objetivo de este equipo es eliminar en la succion cualquier liquido remanente
que pueda arrastrar el gas. El separador cuenta con un extractor de neblina (demister
pad) para aglomerar las particulas de liquidos que son arrastradas por la corriente

gaseosa y lograr su desprendimiento del gas.

2.5.6.2. Motocompresor

Son equipos que tienen compresores reciprocantes. El accionamiento de estos

se hace con motores de combustion interna o eléctricos.

2.5.6.3. Intercambiador

Se trata de enfriadores por aire provistos entre las etapas, los cuales remueven

el calor generado en la compresion del gas y reducen su temperatura desde la

temperatura de descarga de cada etapa hasta una temperatura cercana a la ambiente.



38

Fnfriad Fnfriad

........

.........

Compres Compresor 3 Compres

(Condenca (Condenca ("andencad

Figura 2.8. Diagrama de proceso de una unidad compresora de gas natural de tres

etapas.

La unidad deshidratadora de gas se divide basicamente en dos secciones: la
primera es la deshidratacion de gas llevada a cabo en la torre contactora y la segunda

es la regeneracion del glicol que emplea varios equipos para lograr el objetivo.

2.5.6.4. Separador de entrada

El objetivo de este equipo es eliminar el agua que pueda arrastrar el gas en
forma libre o liquida. Es esencial remover el agua libre y los hidrocarburos liquidos
presentes en el gas himedo que alimenta al proceso, esto es importante para una
buena operacion de la unidad de deshidratacion [13]. Los controles de nivel de
liquido del separador deben funcionar eficientemente y tener un mantenimiento
apropiado para evitar que los liquidos alcancen la torre contactora y ocasionen

problemas.
2.5.6.5. Torre contactora
Aqui se pone en contacto el gas a secar y el TEG en contracorriente. El gas

entra por el fondo y sale por el tope. El glicol entra por el tope y sale por el fondo

como glicol rico (con alto contenido de agua). En el tope del contactor existe un
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eliminador de neblina tipo malla para retener las particulas liquidas de glicol que
pueden ser arrastradas por el gas. La figura 2.9 representa una torre de absorcién con

sus respectivas corrientes de alimentacion y productos.

Generalmente esta equipada de 8 a 12 platos de burbujeo y proporciona
alrededor de 2,5 etapas teoricas de contacto, pero al aumentar el nimero de platos se
hace menor la recirculacion de glicol necesaria y por ende disminuyen las pérdidas de
este. También pueden utilizarse empaques o rellenos para lograr el contacto glicol/gas
pero, como en estos procesos el flujo de gas es mayor que el flujo de glicol, se

prefieren los platos a los empaques.

<
Gas deshidratado

>

Glicol rico

Gas humedo

Gilicol

®O— nnhra

Figura 2.9. Torre contactora de una planta deshidratadora [15].
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La temperatura de operacion 6ptima de la torre contactora esta entre 80 y 120
°F; a menor temperatura el trietilénglicol es muy viscoso y a mayor temperatura el
contenido de agua del gas sera mayor, asi como las pérdidas de glicol con el gas seco.
Se recomienda que el glicol entre a la torre con una temperatura diferencial con
respecto al gas de 10 a 15 °F para evitar la condensacion de hidrocarburos dentro de

la torre.

El caudal de glicol optimo oscila entre 1,5 y 4 gal/lb H,O removida,
dependiendo del numero de etapas de contacto ofrecidas por la torre contactora.
Estudios previos indican como caudal éptimo de circulacion 3 gal/lb H,O removida,
puesto que a mayor circulacion el proceso pierde eficiencia y se sobrecarga la unidad

de regeneracion.

2.5.6.6. Regenerador

La funcion del regenerador es separar el glicol del agua por destilacion
fraccionada. Esta separacion es relativamente facil gracias a la gran diferencia de
temperatura de ebulliciéon que tienen el TEG y el agua. El regenerador consta de tres
equipos: un condensador de vapores, una columna despojadora y un rehervidor. En la

figura 2.10 se presenta el esquematico de un regenerador.
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Figura 2.10. Diagrama esquematico de un regenerador [15]

A continuacidn se describe cada uno de ellos:

- Condensador de vapores. Esta colocado en la parte superior de la torre
despojadora y su funcién es condensar parcialmente los vapores de glicol y agua que
vayan saliendo para producir un reflujo, el cual permitird una mejor separacion glicol-
agua. El medio de enfriamiento utilizado es generalmente el glicol rico proveniente

de la torre contactora.

- Columna despojadora. Es una columna empacada que se encuentra en la
parte superior del rehervidor. El empaque es usualmente ceramico o de anillos de
acero inoxidable. Su objetivo es poner en contacto directo el glicol rico con los
vapores que suben del fondo y, de esta manera, despojar al glicol del agua que

absorbio del gas humedo.
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Para evitar pérdida excesiva de glicol con el vapor de agua removido, se debe
mantener la temperatura en el tope de la columna alrededor de 212 °F, que
corresponde a la temperatura de ebullicion normal del agua, y un reflujo adecuado.
La altura tipica es de 6 a 15 pies, dependiendo de la carga de gas y de liquido que

maneje.

- Rehervidor. Es la parte del fondo del equipo. Su objetivo es proporcionar el
calor necesario para lograr la regeneracion del glicol. En algunas instalaciones se
usan rehervidores calentados por tubos de fuego y en otras se usa aceite caliente,

vapor o fuente eléctrica.

Los rehervidores de glicol generalmente son calentados por uno o varios
quemadores de gas combustible en U sumergidos en liquido. Debido a que el TEG se
descompone por encima de los 400 °F, la maxima temperatura de la pared del tubo de
calentamiento no puede exceder de 475 °F y el flujo de calor los 6.800 Btu/h.pie’, lo
que asegura una pureza de 98,7 % en el TEG a 400 °F, que corresponde al punto de
burbujeo de la mezcla TEG-agua y permite la deshidratacion del gas a 7 1b

H,O/MMPCE en una torre absorbedora tipica.

Entre las variables que se deben tomar en consideracion para la operacion del

regenerador se tiene [5]:

* Temperatura de tope de la columna despojadora. Si la temperatura es muy
alta se perderd una cantidad excesiva del glicol vaporizado. Si la temperatura es muy
baja, el vapor de agua sera recondensado, lo que puede producir inundacion del
empaque de la despojadora, sobrellenado al rehervidor, incrementando la presion en

el rehervidor y los liquidos producidos saldran por el venteo a la atmdsfera.
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» Temperatura del rehervidor. La concentracion del glicol pobre es
determinada por esa temperatura, la cual determina a su vez el punto de rocio del gas
tratado en el contactor. La temperatura del rehervidor debe ser tan baja como sea

posible para mantener el punto de rocio requerido en el gas tratado.

No se debe sobrepasar la temperatura de degradacion o descomposicion térmica
del glicol (404 °F). Es importante indicar, que la medicion de esta temperatura debe
ser verificada con un termometro de prueba. Cuando se hagan ajustes a la temperatura
del rehervidor, se recomienda que éstos no sobrepasen mas de 5 °F, para evitar

perturbaciones en el sistema de control.

= Nivel de glicol en el rehervidor. Se debe mantener un nivel que cubra los
tubos del rehervidor para lograr una buena transferencia de calor y alcanzar asi la
temperatura de regeneracion requerida. Esto, ademas, evitard dafios a los tubos del

rehervidor.

2.5.6.7. Tanque acumulador

Normalmente colocado debajo del rehervidor, donde fluye el TEG por
gravedad. Tiene un serpentin en su interior con el objeto de enfriar el glicol

concentrado usando glicol diluido entrando a la columna de destilacion.

El acumulador de glicol, también conocido como tanque de reposicion o de
almacenamiento, puede estar integrado al rehervidor o ser un recipiente separado.
Algunas veces el acumulador y el intercambiador glicol pobre-glicol rico son el
mismo equipo. Es este caso se debe mantener un nivel de glicol para cubrir los tubos

del intercambiador de calor.
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En el acumulador se deben tomar en consideracion los siguientes aspectos para
la operacion:
= Nivel de liquido. Se debe mantener el nivel al menos hasta la mitad o por

encima de los tubos si se emplea el tanque como intercambiador de calor.

* Temperatura del glicol pobre. Si se usan bombas accionadas por la
expansion del glicol rico proveniente del contactor, la temperatura del tanque de
almacenamiento de glicol nunca debe exceder los 200 °F. De otro modo, la bomba
puede danarse.

* Gas de manta (“Blanketing”). Este gas impide la entrada de aire al
acumulador para evitar que el glicol se oxide por la presencia del oxigeno del aire. La
presion requerida para este gas es baja y debe verificarse en la literatura de su planta

0 equipo.

2.5.6.8. Bombas de glicol.

Las bombas de glicol sirven para proveer el flujo de circulacion de glicol
requerido por el sistema. Estas deben ser operadas a velocidades uniformes de

acuerdo con las recomendaciones de los fabricantes para un modelo especifico.

Los flujos de glicol a través de plantas de glicol oscilan entre 1,5 y 5,0 galones
por libra de agua removida del gas. La bomba debe trabajar cerca de su punto de

maxima eficiencia para lograr un ajuste apropiado de la misma.
La temperatura de operacion de la bomba no se debe exceder de los 200 °F y se
debe mantener normalmente en 150 °F, a fin de evitar dafios en la misma. La bomba

de glicol opera con la capacidad requerida de circulacion.

2.5.6.9. Separador glicol-hidrocarburos.
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La funcién de este equipo, denominado también tanque de expansion o “flash”,
es separar parte de los hidrocarburos gaseosos y liquidos que absorbe el glicol de la
corriente de gas y asi evitar que estos hidrocarburos lleguen al rehervidor y ocasionen
problemas operacionales. En las plantas de deshidratacion con glicol se pueden

utilizar separadores bifasicos o trifasicos.

Para el caso en estudio el separador empleado es el trifasico. Tal como se
muestra en la figura 2.11, este tipo de separador debe ser utilizado cuando la
operacion de la unidad de deshidratacion esté seriamente afectada por la presencia de
hidrocarburos liquidos en el glicol. El separador generalmente estd ubicado en el

circuito de glicol rico después del intercambiador de calor glicol rico/glicol pobre.

Entrada de

$alida

=

é Drenaie
>

Salida de glicol

Figura 2.11. Separador trifasico [15]

Sin embargo la ubicacién del separador glicol/gas condensado en la planta

puede cambiar dependiendo de las necesidades y niveles de remocion en el proceso,
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por lo que también puede ser ubicado, con referencia al flujo de glicol rico, después

del contactor o después del condensador de tope de la torre despojadora.

Algunos de los aspectos que deben considerarse para el buen funcionamiento de

este equipo son:

= La temperatura debe mantenerse entre 100 y 150 °F. Esto se puede

controlar ajustando la valvula de desvio del intercambiador glicol rico/glicol pobre.

= La presion generalmente se debe mantener entre 50 y 75 psig. En muchas
unidades el gas disuelto es suficiente como para mantener esta presion, pero en otras
se requiere gas adicional, el cual puede provenir del contactor o de la tuberia de

alimentacion de la planta.

* Losniveles de liquido se deben mantener para tener un control adecuado de
la operacion. Se debe prestar atencion en los separadores trifasicos en el control de

nivel glicol/condensado.

2.5.6.10. Filtros.

Son una parte importante de la unidad y sirven para separar impurezas tales
como: productos de degradacion del glicol, hidrocarburos de alto peso molecular,
productos de corrosion y otras impurezas arrastradas por el gas, antes que ellas
pueden causar ensuciamiento o taponamiento en tuberias o equipos. Estos filtros se
denominan filtros cartuchos y son capaces de retener particulas de 5 a 10 micrones,
con una diferencia de presion de 2 psig cuando estd limpio y de 20 psig cuando esté
sucio. En unidades en las cuales el contactor no puede abrirse facilmente para la
inspeccion, es de suma importancia mantener el glicol tan limpio como sea posible y

cambiar con regularidad los elementos filtrantes [4]. La figura 2.12 representa los
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filtros empleados en la regeneracion de glicol en una planta deshidratadora de gas

natural.

Figura 2.12. Filtros de glicol [15]

Una indicacién de presion diferencial en los filtros superior a 20 psi indica

taponamiento en el filtro, el cual debe ser reemplazado de inmediato.

En muchos casos, ademas de la remocion de solidos, es necesario remover
hidrocarburos y otros componentes quimicos (aceite de compresores, antiespumantes,
quimicos de tratamiento de pozos, sales disueltas, etc.) presentes en el glicol. En este
sentido, se deben instalar, en serie los filtros de cartucho con filtros de carbdén

activado.

La instalacion de los filtros de carbon activado ayudan a evitar problemas de
formacion de espuma, y por lo tanto, se puede mejorar la eficiencia de deshidratacion

de gas de la planta.
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No existen reglas que definan la correcta ubicacion y la cantidad requerida de
filtros en una unidad de glicol. Sin embargo, generalmente, se ubican después del

separador glicol-gas-condensado para filtrar la corriente de glicol rico.

2.5.6.11. Intercambiadores de calor

En las unidades de deshidratacion con glicol hay dos tipos de intercambiadores,
los intercambiadores glicol/glicol y los intercambiadores gas/glicol. El
intercambiador glicol rico/ glicol pobre suministra el enfriamiento a la corriente de
glicol pobre proveniente del rehervidor, y precalienta la corriente de glicol rico
proveniente del contactor antes de entrar el rehervidor. En la figura 2.13 se observa el

diagrama de procesos de los intercambiadores glicol/glicol en la regeneracion del

trietilénglicol.
Glicol rico a la columna de
destilacion
Glicol rico del
intercambiador
de reflujo
Glicol pobre del tanque acumulador de glicol
Glicol rico
de los filtros

1 (T8

Glicol rico al

Glicol de las hombas de
separador

circulacion

Figura 2.13. Esquematico de intercambiadores de calor glicol/glicol. [15]
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Se debe disponer de valvulas para el desvio parcial de cualquiera de estas
corrientes fuera del intercambio, para controlar las temperaturas de salida, bien del

glicol rico o del glicol pobre.

P or ultimo es importante indicar que los intercambiadores de calor de la
planta deben disponer de lugares donde instalar termometros de prueba para medir las
temperaturas de entrada y salida de las corrientes, asi como de sitios donde instalar un

medidor de presion diferencial por el lado de los tubos.

Existe un segundo intercambiador de glicol rico/glicol pobre llamado de baja
temperatura, que tiene la funcion de precalentar el glicol rico antes de introducirlo al
separador trifasico, utilizando para ello el calor del glicol pobre que sale del primer
intercambiador. En el intercambiador gas/glicol, el glicol pobre sale del
intercambiador glicol/glicol, de baja temperatura se enfria con el gas deshidratado
que sale de la torre. Este intercambiador generalmente estd fuera de la torre y es de

doble tubo.

2.6. Liquido en corrientes gaseosas

La presencia de liquido en la corriente gaseosa perjudica a los compresores de

diferentes formas: [16]

. Porciones de liquido pueden causar graves dafios a casi todos los tipos de

CoOmpresores.

. El agua en cantidades muy pequefias se puede combinar con H,S del gas,
y producir fractura por corrosion debido a esfuerzos en las partes de acero de gran

resistencia.
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o Cantidades pequefias de agua pueden combinarse con H,S y CO, para
formar acidos, los cuales aceleran la fatiga por corrosion y erosion, ademas de la

corrosion de las partes incluidas en la trayectoria del gas.

. Hidrocarburos liquidos y agua en la corriente gaseosa, diluyen y lavan las
peliculas lubricantes de los cilindros de los compresores reciprocantes, acelerando
grandemente la velocidad de desgaste de las piezas de contacto: anillos de pistones,

forros del cilindro, empaque de vastagos, vastagos y valvulas.

Los compresores reciprocantes son muy sensitivos al arrastre de liquido, ya sea
en forma intermitente o en forma continua. Los compresores centrifugos son muy
sensitivos a la corrosion por liquidos. Los compresores rotatorios del tipo anillo y
tornillos helicoidales tienen la mayor tolerancia a todas las formas de liquido. Si bajo
alguna circunstancia predecible, se puede esperar que algin liquido alcance el
compresor, esta situacion debe ser completamente descrita en la especificacion de

disefio.
2.7. Disefio de procesos

Dentro de la estrategia general de ingenieria de proceso, el disefio de procesos
puede considerarse constituido por tres etapas: sintesis de procesos, simulacion de

procesos y optimizacion.

Sintesis de procesos. Es la etapa en la cual se crea la estructura basica del

diagrama de flujo; esto es, se seleccionan los equipos a ser utilizados, con sus
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correspondientes interconexiones, y se establecen los valores iniciales de las

condiciones de operacion.

Simulacion de procesos. Es la etapa en la cual se requiere solucionar balances
de materia y energia para un proceso en estado estacionario, calcular dimensiones y

costos de los equipos y efectuar una evaluacion econdmica preliminar del proceso.

La optimizacion. Puede ser paramétrica, modificando los parametros tales como
presion o temperatura, o estructural cuando se hacen modificaciones al diagrama de

flujo involucrando a los equipos y/o sus interconexiones.

El resultado de estas tres etapas es el diagrama de flujo de proceso de una forma
no definitiva puesto que se continuara ahora con lo que se conoce como ingenieria de

detalle, la cual implica aun una enorme cantidad de trabajo.

Aunque las tres etapas estan relacionadas entre si como lo muestra la figura
2.14, el interés de este trabajo estd dirigido a la segunda etapa: la simulacion de

procesos.
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Figura 2.14. Disenos de procesos. [17]

2.7.1. Simulacién de procesos

La simulacion de procesos puede ser definida como una técnica para evaluar en
forma rapida un proceso con base en una representacion del mismo, mediante
modelos matematicos. La solucion de estos se lleva a cabo por medio de programas
de computadora y permite tener un mejor conocimiento del comportamiento de dicho
proceso. El nimero de variables que aparecen en la descripcion matematica de una
planta de proceso quimica puede ser tan grande como 100.000, y el niimero de
ecuaciones no lineales que deben resolverse pueden ser del orden de miles, por lo
tanto la inica forma viable de resolver el problema es por medio de una computadora.

[17]
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En los ultimos afios, la simulacion de procesos en estado estacionario ha
llegado a ser una herramienta de apoyo para el disefio de procesos quimicos y ademas
su uso se esta extendiendo a las instituciones de formacion de ingenieros quimicos.
La simulaciéon de procesos estd jugando un papel muy importante en la industria
quimica, como una herramienta adecuada y oportuna para el disefio, caracterizacion,

optimizacién y monitoreo del funcionamiento de procesos industriales.

Aplicaciones de simulacion de procesos

La simulacion de procesos quimicos es una herramienta moderna que se ha
hecho indispensable para la solucion adecuada de los problemas de proceso. Permite
efectuar el andlisis de plantas quimicas en operacion y llevar a cabo las siguientes

tareas, las cuales son comunes en las diversas ramas de la industria quimica:

> Deteccion de cuellos de botella en la produccion.

> Prediccion de los efectos de cambios en las condiciones de operacion y
capacidad de la planta.

> Optimizacion de las variables de operacion.

> Optimizacion del proceso cuando cambian las caracteristicas de los

insumos y/o las condiciones econdmicas del mercado.

> Analisis de nuevos procesos para nuevos productos.

> Evaluacion de alternativas de proceso para reducir el consumo de energia.

> Andlisis de condiciones criticas de operacion.

> Transformacion de un proceso para desarrollar otras materias primas.

> Analisis de factibilidad y vialidad de nuevos procesos.

> Optimizacion del proceso para minimizar la produccion de desechos y
contaminantes.

> Entrenamiento de operadores e ingenieros de procesos.

> Investigacion de la factibilidad de automatizacion de un proceso.
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La variedad de aplicaciones de los simuladores de procesos es muy grande;
anteriormente s6lo lo usaban los ingenieros que disefaban procesos, ahora manejan
simuladores los ingenieros ambientales, ingenieros de procesos y hasta ingenieros de
plantas en su lugar de trabajo; ingenieros con poca o ninguna instruccion de

programacion pueden modelar procesos complejos.

En principio, la simulaciéon de procesos puede ser 1util en todas las etapas del
desarrollo de un proyecto industrial. En las diferentes etapas de un proyecto, puede
haber la necesidad de realizar simulaciones con diferentes niveles de sofisticacion.
Las simulaciones de procesos pueden usarse en las siguientes etapas de desarrollo de

un proyecto industrial:

a) Investigacion y desarrollo. Una simulacion sencilla se puede usar para
probar la factibilidad técnica y econdmica del proyecto.

b) Etapa critica de la toma de decisiones. Se prueban diferentes alternativas de
proceso y condiciones de operacion y se toman las decisiones cuando un proceso es
economicamente atractivo. Se deben probar diferentes alternativas de tamafio y
localizacion de la planta industrial y determinar condiciones de operacion dptimas.

c) Planta piloto. Simulacion con modelos mas sofisticados para obtener
mejores estimaciones de las condicione de operacion a escala industrial.

d) Disefio. La simulacion proporciona todos los datos de procesos requeridos
para el disefio detallado de los diferentes equipos.

e) Simualcion de plantas existentes. Puede ser muy util cuando es necesario

cambiar las condiciones de operacion y cuando se quieren sustituir materias primas.

Hay tres tipos de problemas que pueden resolverse por medio de simulacion de

Procesos:
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I. En la simulacion de un problema (analisis) deben especificarse las
variables asociadas con las corrientes de alimentacion y las variables de disefio de los
modulos unitarios. Las incognitas son las variables asociadas con todas las corrientes
adicionales y con las corrientes de producto que salen del proceso. Es decir, se
conocen las alimentaciones y los parametros de los equipos, y las incognitas son las

condiciones de las corrientes de salida.

2. El problema de disefio es similar al problema de simulacion, excepto que
algunas de las variables de disefio no estan especificadas y se imponen restricciones a
algunas variables de las corrientes (regularmente solo restricciones de igualdad). El
numero de restricciones es igual al nimero de variables de disefio sin especificar. En
el disefio se conocen las alimentaciones y las condiciones principales de la correinetes
de salida, y las incognitas son las dimensiones y especificaciones de algunos

parametros de los equipos.

3. En el problema de optimizacion las variables asociadas con las corrientes
de alimentacion y las variables de disefio pueden no estar especificadas, entonces es
necesario agregar una funcion de costo al modelo. Las variables a especificar se
determinan de modo que se minimiza la funcidén objetivo. En este caso, se pueden

especificar restricciones de igualdad y desigualdad.

Aun cuando en sus inicios la simulacion de procesos estuvo enfocada
principalmente a la industria petroquimica y de refinacion del petroleo, su aplicacion
se ha ido extendiendo a otras industrias tales como la de combustibles sintéticos,
pulpa y papel, cemento, metales, minerales, alimentos, etc., en donde se involucra la

fase solida.

Existe una gran variedad de simuladores de proceso comerciales, algunas de las

cuales son poderosas herramientas de calculo en proceso industriales, con enormes
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bases de datos y un fuerte respaldo de bibliotecas para célculos de equipos y
bibliotecas de modelos para calculos termodinamicos, que le dan al simulador la
ventaja de una gran versatilidad. Algunos de estos simuladores de procesos de
propositos generales son: Aspen Plus y Speedup (de Aspen Tecnology, USA), Proll
(de Simulation Sciences, USA), Hysys (de Hyprotech, Canadd), Chemcad (de
Chemstations, USA), etc. Aspen Plus, Pro I y Chemcad son simuladores de procesos
en estado estable, Speedup es un simulador de procesos dindmico y Hysys es ttil para

los dos tipos de simulacion.

Un aspecto muy importante en los simuladores de procesos, es la disponibilidad
de propiedades termodinamicas y de transporte de las corrientes del proceso. Estas
propiedades son fundamentales para efectuar los balances de materia y energia al
grado de que se tienen buenos datos o buenas correlaciones para las propiedades,

entonces los resultados de la simulacion seran altamente confiables.

Los simuladores modernos deben de permitir la seleccion de los modelos de
propiedades termodindmicas adecuados para la naturaleza de los componentes
quimicos, estado de agregacion y condiciones de operacion. Las corrientes del

proceso pueden ser:

» Gases a baja y alta presion
» Soluciones liquidas con componentes no polares, polares y electrolitos a
baja y alta presion.

» Solidos en suspension o finamente divididos.

Estas caracteristicas son las que permiten que un simulador de procesos pueda

representar una gran variedad de plantas industriales.

2.7.1.1. Simulador de procesos Hysys Plant
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Hysys Plant es un software de los mas avanzados en ingenieria de procesos. Es
completamente interactivo y es posible obtener acceso a altos niveles de definicion de
geometria de los equipos, obteniendo resultados detallados. Hysys Plant esta disefiado

para ser: integrado, intuitivo e interactivo y abierto y extensible. [18]

Este programa es empleado en muchas industrias del petroleo y el gas natural a
nivel mundial, de facil manejo, que permite determinar variables de salida en un
proceso de produccion, de acuerdo a una serie de datos especificos. Esta basado en la
representacion grafica de todas las corrientes y equipos involucrados en el proceso,
realizando su comportamiento bajo la aplicacion de paquetes termodindmicos de
ecuaciones de estado y en este caso por ser gases se utilizara Peng Robinson.
Proporciona una solucién en modelo de procesos intuitiva e interactiva que permite
crear los modelos en estado estacionario para disefio de una planta, supervision de
funcionamiento, localizacion de averias, etc. Para funcionar con eficiencia maxima y
proveer de conocimientos necesarios, la herramienta de un modelo en estado
estacionario debe combinarse con el robusto poder de la ingenieria. Hysys aporta las

herramientas para simular procesos de las industrias de petroleo y gas en especial.

El simulador cuenta con un amplio conjunto de modulos para simular las
operaciones unitarias, ademas de una amplia base de datos que permite el calculo de
propiedades termodindmicas y cinéticas de compuestos reales e hipotéticos. Para el
inicio de un caso de estudio, se seleccionan los paquetes de propiedades a utilizar, asi
como los componentes de la base de datos o se crean los hipotéticos. El diagrama de
flujo de la simulacion se construye en la pantalla, instalando las figuras que
representan los médulos de los equipos u operaciones necesarias, y las corrientes de

entrada y salida de cada uno.

v' Entorno de la simulacion integrada en Hysys Plant:
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Los parametros comunes (que son el eje de las herramientas de modelizacion),
se basan en la topologia del modelo, interface y termodinamica. Hysys Plant utiliza el

disefio orientado a objetos, junto con un entorno grafico event-driven, consiguiendo:

* Calcular automaticamente cada vez que se le afiade informacion nueva; y

* Acceder libremente a la informacion que se necesite.

v Arquitectura abierta y extensible de Hysys Plant
El entorno de simulacion integrada y el completo software orientado a objetos,
acaba ofreciendo:
* Uso desarrollado del estado estacionario y dinamico de las operaciones
unitarias.
* Expresiones cinéticas de las reacciones.

* Creacion de paquetes de propiedades especializadas.

v" Uso de la herramienta
Para poder realizar la simulacion del proceso con esta herramienta, inicialmente

se tiene que especificar al simulador las siguientes propiedades del sistema a simular:

* Modelo termodinamico.
* Modelo cinético.
* Entradas del proceso (composicion, temperatura, caudal).

* Equipos y sus condiciones de diseflo y operacion.

v La herramienta permite realizar simulaciones con base en el calculo

de propiedades fisicas, componentes reales e hipotéticos, reacciones y
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equipos; todo esto dentro de una entidad singular. Las ventajas que presenta
esta herramienta son:
* Informacion en una localizacidn singular.
* Los paquetes de fluidos definidos pueden ser almacenados como una entidad
completamente definida que puede ser usada en cualquier fase de la simulacion.

* Paquetes de fluidos multiples pueden ser usados en una misma simulacion.

v’ Etapas en la preparacion de un caso con Hysys Plant.
Las etapas para iniciar un caso en Hysys Plant® son:
* Definir la base de simulacion.
 Exportar paquetes de fluidos.
» Cambiar unidades por una especificacion.
* Adicionar corrientes

* Realizar calculos.
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MARCO METODOLOGICO

El procesamiento del gas natural en la estacion de flujo DEPE se diagrama en la

figura 3.1. Se sefala lo que se desea realizar en el presente proyecto; reubicar las

unidades de tratamiento del mismo.

GAS
COMBUSTIBLE
ACONDICIONADO

CABEZAL DE

SDV

> ==X

63 psig
100 °F
GAS HUMEDO

CABEZAL GAS COMBUSTIBLE

A
PV

60 psig
—

SEPARADOR

DE SUCCION

UNIDADES
DE
COMPRESION

i

CABEZAL

-

PAQUETE DE

NECI NP ATAAIARN

1.300 psig

_#

a

\ 4

1

X BDV

CABEZAL DE

NEFCAARAA TIN

NC

1.300 psig
120 °F

Figura 3.1. Diagrama del tratamiento del gas natural en la estacion de flujo DEPE.

[19]
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3.1 Realizacién de la simulacion del proceso de compresion y deshidratacion de
gas natural con datos de disefio

La simulacién del proceso de tratamiento de gas natural de la planta estudiada,
Dacion Estacion Principal Este (DEPE), se llevo a cabo iniciando el estudio del
proceso de compresion del gas y deshidratacion del mismo con TEG, para establecer
las variables mas sensibles a ser analizadas. Seguidamente se recolectd la
informacion detallada del disefio, y se obtuvieron asi las especificaciones sobre el
dimensionamiento de los equipos que componen la planta, recomendaciones de
operacion, y diagramas de flujo del proceso; todo ello a través del uso de manuales de
disefio, revistas cientificas y libros referidos y especializados en el tema. La
simulacion fue realizada haciendo uso del paquete de simulacion Hysys Plant version
3.2, por ser un programa capaz de soportar la simulacion con la base de datos
existente y las operaciones unitarias requeridas. A continuacidon se muestran los datos

de disefio de las plantas, obtenidos del manual de disefio de la planta DEPE.

3.1.1. Datos de disefio de las plantas

Tabla 3.1. Variables de disefio de la planta DEPE, empleadas en la simulacion.

[19]
Variables de Disefio Planta DEPE
Flujo de gas en la succion (MMPCED) 90
Presion de alimentacion a compresores (psig) 60
Temperatura del gas en la succion (°F) 100
Flujo de entrada al tren uno (MMPCED) 30
Flujo de entrada al tren dos (MMPCED) 60
Presion de alimentacion minima a deshidratadora (psig) 1.300
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Tabla 3.1. Variables de disefio de la planta DEPE, empleadas en la simulacion

[19] (Continuacion).

Variables de Disefio Planta DEPE

Temperatura del gas a la entrada de la deshidratadora (°F) 125
Temperatura del TEG (°F) 133
Contenido maximo de agua a la salida (Ib H,O/MMPCED) 7
Pérdidas de TEG (max)(gal/MMPCED) 0,1
Flujo de TEG recirculado (gal TEG/Ib de agua removida) 2

Numero de platos 10
Torre de absorsion Didmetro (pulg) 60

Longitud (pie) 27

Intercambiadores de calor gas-glicol

De tipo tubo y coraza, 180 tubos.
Carcasade 16” @y 8’ long.

Intercambiadores de calor glicol-glicol

Tipo tubo y coraza, 74 tubos.
Carcasa de 10-3/4” @ y 24’ long.

Separador trifasico

Horizontal, presién de operacion 60
psig, y temperatura 180 °F

Rehervidor de TEG

Horizontal, presion de disefio 18
psig, temperatura 500°F

Columna de destilacion

Columna empacada vertical, presion
de disefio 18 psig, temperatura 500
°F

Bombas

Tipo reciprocante, capacidad 14 gpm
(galones por minuto)

3.1.2. Selecciéon del modelo termodinamico

La seleccion de la ecuacion de estado que permitid el calculo de las propiedades

termodinamicas necesarias, se realizo haciendo uso del manual del simulador, en el

que se explican cada una de las ecuaciones de estado que constituyen la base de datos

del simulador, asi como las recomendaciones para su uso. El comportamiento del tipo

de sistema analizado formado por hidrocarburos, puede ser evaluado con elevada

precision por los modelos termodindmicos que se presentan en la tabla 3.2.
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Tabla 3.2. Modelos termodinamicos y rango de operacion. [4]

Modelo
Termodinamico

Descripcion

Rango de operacion

Temperatura (°F)| Presion (psi)

Peng- Robinson
(PR)

Este modelo es ideal para
calculos de equilibrio liquido-
vapor, asi como calculos de
densidades  liquidas  para
sistemas de hidrocarburos. Al
modelo original de PR fueron
realizados varios cambios para
prolongar el rango de
aplicabilidad y mejorar sus
predicciones para sistemas
altamente no ideales.

Mayor a -456 Menor a 15.000

Soave-Redlich-
Kwong (SRK)

En muchos casos el modelo
genera resultados comparables
con el modelo de PR, pero su
rango de aplicacion es
significativamente mas
limitado. Este método no
brinda alta confiabilidad para
sistemas no ideales.

Mayor a -225 Menor a 5.000

De acuerdo a esto el modelo seleccionado para la resolucion de la simulacién

resulté ser la ecuacion de estado de Peng-Robinson, por trabajar en un rango de

aplicacién mas amplio en cuanto a condiciones de presion y temperatura, ademas de

ser la recomendada por el simulador para la mezcla gas-agua-trietilénglicol.

El simulador Hysys le permite a esta ecuacion de estado ser la més exacta para

una gran variedad de sistemas sobre un amplio rango de condiciones con un alto

grado de confiabilidad en equilibrio liquido-vapor.

3.1.3. Caracterizacion de las corrientes
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Para elaborar el modelo de las simulaciones empleando los datos de disefio de
las plantas, se hizo necesario caracterizar las corrientes principales de entrada del
proceso como son: flujo de gas a la entrada del cabezal de succion y flujo de TEG
necesario para la deshidratacion del gas hasta las especificaciones a las cuales fue

disefiada la planta.

3.1.3.1. Composicidn del gas

Tabla 3.3. Andlisis cromatografico de la corriente de gas en base humeda,

utilizada para el disefio a la entrada de la planta compresora.

Componente Fraccion mol
Metano 0,8178
Etano 0,0857
Propano 0,0192
n-Butano 0,0065
1-Butano 0,0071
1-Pentano 0,0031
n-Pentano 0,0020
n-Hexano 0,0016
n-Heptano 0,0014
n-Octano 0,0006
n-Nonano 0,0002
n-Decano 0,0001
Nitrégeno 0,0025
H,O 0,0107
H,S 0,0001
CO, 0,0414

Total 1,0000
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3.1.3.2. Contenido de agua en la corriente de gas de entrada

Para determinar el contenido de agua del gas saturado, se emple6 la correlacion
de R. Bukacek (ecuacion 2.1). Se determind el contenido de agua a las condiciones de
entrada a la torre deshidratadora de 125 °F de temperatura a la cual se obtiene los
valores de las constantes A y B del Anexo (A.2), y una presion de 1.315 psia. Luego

de interpolar para hallar las constantes y sustituyendo en la ecuacion 2.1, se obtuvo;

W= 92.200

315 +26,35 —> W=96,46 Ib H,O/MMPCE

3.1.3.3 Determinacion del flujo de TEG pobre requerido por disefio para la

deshidratacion del gas

La planta fue disefiada para una tasa de circulacion de 2 gal TEG/Ib H,O a
remover, a una concentracion de 99% de pureza de la solucion. De acuerdo a esto, se
determino el flujo de circulacion de TEG de la torre, dependiendo del caudal de
disefio manejado por la planta, el contenido de agua en el gas humedo y a las
especificaciones de salida de gas deshidratado (7 IbH,O/MMPCE). Para ello se

emplearon las ecuaciones 2.3 y 2.4.

W;1=96,46 Ib H,O/MMPCE (Seccion 3.1.3.2)
W,=7,00 Ib H,O/MMPCE (Valor teérico)

Sustituyendo en la ecuacion 2.4; se obtiene

) 1bH.0

AW = (96,46 — 7,00
MMPCE
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IbH,0
MMPCE

AW =89,46
Para calcular el flujo de glicol requerido por cada MMPCE de gas tratado

se emplea la ecuacion 2.3 donde:
R=2gal TEG/Ib H,O removida

Sustituyendo
gal H,0 < 89.46 IbH,O

5

=2
Ques =25 ,0 MMPCE

gal TEG

=178,92 = ——
Qe MMPCE

El caudal de gas por disefio es de 90 MMPCND. Tomando como base de
célculo 1 dia y con la siguiente relacion se calcula el flujo de TEG requerido de

circulacion a la torre.

Qs _17g.9p BITEC | o0 M impCE
dia E

QT& =16. 102,80@
dia dia

Convirtiendo el caudal a galones/minuto

16.102.80 gal TEG y 1dia y lhr‘ :11’18gaITEG
dia 24hr 60min min
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Este calculo se repitio para determinar el caudal recomendado a las condiciones
de operacion. El resultado se muestra en la seccién 4.1.2.

3.1.4. Restricciones y operaciones realizadas para el montaje de la simulacién de

disefio de las plantas.

¢ El modelo seleccionado para la solucion de la simulacion utiliza la ecuacion de
estado de Peng-Robinson, recomendada para la mezcla gas-agua-TEG.

¢ Latemperatura del rehervidor se mantiene en 400 °F.

¢ Las tuberias y equipos no presentan pérdidas de calor (adiabaticos).

¢ La pureza del TEG empleado es de 99% en peso, de acuerdo al disenio de la
planta.

¢ La caida de presion a lo largo de la torre es de 2 psi.

¢ Los intercambiadores de calor empleados en la simulacion son del tipo tubo y
coraza, con un paso por el tubo y un paso por la coraza.

¢ Latasa de flujo de TEG recirculado a la torre es de 2 gal/lb H,O.

3.1.5. Operaciones del Hysys empleadas para la simulacién y criterios aplicados

Para el montaje de la simulacion de la planta, se realiza un analisis de las
operaciones que se llevan a cabo en los procesos de compresion y deshidratacion,
para seleccionar asi, las unidades del Hysys necesarias para simular dichos procesos.
A continuacion se describen los criterios de simulacion empleados en cada uno de los
equipos que conforman la planta y la representacion grafica de estos equipos que se

muestran en la figura 3.2.
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Torre

Torre destiladora
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Figura 3.2. Operaciones empleadas para el montaje de las simulaciones.

Separador. Para simular la secciéon de compresion se requiere el uso de 22
separadores sencillos, usados para la succion, interetapas y descarga de los trenes de
compresion. Los separadores de succion y de la primera interetapa operan a 60 psig y
100 °F, los de la segunda interetapa a 200 psig y 120 °F, los de la tercera interetapa a
520 psig y 120 °F; finalmente los de descarga a 1.300 psig y 125 °F. En la seccion de
deshidratacion se emplea un separador trifasico o tanque de venteo a una temperatura

de 180 °F y presion de 60 psig.

Compresor. Se emplean tres compresores para cada unidad compresora,

resultando un total de 18 equipos. Las condiciones de entrada y salida empleadas en
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el montaje de la simulacion de disefio para la presion y la temperatura se muestran en

la tabla 3.4.

Tabla 3.4. Parametros de presion y temperatura a la entrada y salida de los

compresores para el montaje de la simulacidon a las condiciones de disefio [19]

’ Entrada/Salida
Compresores Namero
Presion (psig) Temperatura (°F)
Interetapa 1 6 60/200 100/280
Interetapa 2 6 200/520 120/280
Interetapa 3 6 520/1.300 120/280

Intercambiador de calor. En los sistemas de compresion se simulan 18
enfriadores (Cooler), de los cuales los 12 pertenecientes a la primera y segunda
interetapa de cada unidad compresora tienen como funcion disminuir la temperatura
de la corriente de gas de aproximadamente 280 °F a 120 °F. Los enfriadores de la
tercera interetapa, de 280 °F la disminuyen a 125 °F. Para la seccion de
deshidratacion se requieren 4 intercambiadores de calor tipo tubo y carcasa, para ello

se emplea la unidad Heat Exchanger, con un paso por los tubos y uno por la carcasa.

Torre de absorcién. Se utiliza para simular el contactor, con 10 platos de
burbujeo, una eficiencia de platos de 50% y con una caida de presion de 2 psi. En ella

se lleva a cabo la deshidratacion del gas por absorcion al ponerse en contacto con el

TEG.

Columna de destilacion. Simula el regenerador de TEG, por poseer un
rehervidor, que realiza la funcion de concentracion del TEG; un condensador que

seria el condensador de reflujo, y la columna de destilacion. Esta ultima es simulada
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con tres platos ideales de acuerdo con la teoria, un condensador de reflujo total, y con

restricciones de temperatura en el rehervidor de 400 °F y 215 °F para el condensador.

Mezclador. A la salida de las unidades compresoras se utilizan mezcladores en
cada tren para obtener las corrientes de entrada a los respectivos separadores de
descarga. Un tercer mezclador se emplea para unir las dos corrientes de gas
provenientes de los separadores de descarga de los trenes compresores y llevarlo a la
contactora. El ultimo mezclador se emplea como tanque dosificador de TEG para

completar el nivel perdido con el consumo de la sustancia.

Divisor. Es necesario dividir aguas arriba del sistema compresor la corriente
saturada hacia los dos trenes de compresion; un tercio del gas es dirigido hacia el
separador de succion del tren uno y el resto al separador de succion del tren dos. A la
salida de cada separador de succién se requiere otro divisor para ramificar las

corrientes en tres partes iguales y destinarlas a la unidad compresora respectiva.

Valvulas. Se emplean dos valvulas: una para simular la caida de presion del
TEG a la salida de la torre contactora (AP=1.220 psi) y la otra representa los filtros de
carbon activado y particula que generan una caida de presion del TEG rico a la salida

del separador trifasico (AP=35 psi).

Bomba. La bomba requerida por la planta es representada por la unidad Pump,
y se emplea para aumentar la presion del TEG pobre que es recirculado a la torre en

1.305 psi.

Operacion de reciclo. Es una operacion del Hysys que se emplea en procesos
de circuito cerrado, es decir, donde existe recirculacion para garantizar la

convergencia de los resultados.
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3.1.6. Aprobacion de la simulacion a las condiciones de disefio

Para validar como aceptable el montaje de la simulacion de la planta, se
procedid a determinar el porcentaje de desviacion entre los valores especificados por
el disefio y los obtenidos a través del simulador, para garantizar la mayor
confiabilidad en los resultados obtenidos al validar las simulaciones con los datos
operacionales. Para ello se tomardn como aceptables los porcentajes de desviacion

que se presentan en la tabla 3.5.

Tabla 3.5. Porcentajes de desviacion. [4]

Variable Porcentaje de desviacion (%)
Presion 5
Temperatura 10
Flujo 5

Para determinar si los valores de porcentaje de desviacion se encuentran dentro
del rango de aceptacion, se calcularon por medio de la siguiente ecuacion:

Valor, — Valorg <100

Valor; (Ec.3.1)

% Desviacion =

Donde:
% Desviacion = porcentaje de desviacion.
Valory = valor tedrico de la variable analizada.

Valors = valor obtenido por el simulador.

En el contenido de agua del gas deshidratado, se asume como valor teérico 7 1b
H,O/MMPCNE. Debido a que el simulador no arroja directamente el contenido de
humedad, el valor simulado requerido para el calculo debe ser hallado mediante una

expresion de conversion (ecuacion 3.2) con el valor de flujo mésico de agua en el gas
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deshidratado y el caudal de gas a la salida de la torre, que son respectivamente 29,42

Ib H,0/h y 89,03 MMPCNE

(Ec. 3.2)

Donde:

W= Humedad del gas (Ib H;O/MMPCNE)

FH,0 = Flujo masico del agua en el gas (Ib H,O/hr)
Q = Caudal del gas (MMPCNE)

Tomando como base de célculo 1 dia, por medio de la siguiente expresion se

obtiene el contenido de agua del gas deshidratado:

29,42le20x24hX 1dia 703 IbH,O
lh ldia 89,03MMPCE °~ ~ MMPCE

Luego sustituyendo este valor con el tedrico en la ecuacion 3.1

7,00 - 7,93
— X

% Desviacion = 100

% Desviacion = —13,30%

Estos resultados se muestran en la tabla 4.1, para todas las variables necesarias
para la aprobacion de la simulacion de disefio. El mismo célculo se realizd para las
validaciones a nivel de operacion y reubicacion, los resultados se muestran en las

tablas 4.2,4.3,4.4, 4.5, C.1 y C.2 del anexo C.
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3.2 Validacion de las simulaciones del proceso de compresion y deshidratacion

con datos operacionales

En esta etapa se procedid a validar el modelo de simulacion con el fin de
demostrar si el funcionamiento de las plantas a las condiciones actuales de operacion
es el apropiado de acuerdo a las especificaciones del disefo o si por el contrario, se
encuentran trabajando fuera del rango de operacion. Para cumplir con este objetivo se
realizd el levantamiento de informacion de las variables mas relevantes del proceso
tanto en la planta como en la consola de control. El montaje de la planta realizado

empleando el simulador de procesos se presenta en la figura 3.3.



74

B File Edt Simulation Flowsheet PFD Tools Window Help ﬂmm
D5 13af 20 ¢ 09 by o o
H H‘E H N D AF I @ Dlefault Calour Scheme

B2

.‘|

WAL FAadn

“ Pan pane verically “ Ay ‘

Figura 3.3. Esquema de la simulacion del proceso de compresion y deshidratacion

del gas natural de la planta DEPE.
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La cromatografia del gas en base seca a la succion de los compresores fue

proporcionada por el centro de andlisis de San Tomé y se muestra en la figura 3.4.

GERENCIA OFPERACIONES DE FRODUCCION
SUPERINTENMDENCIA DE TRATAMIENTO ¥ CALIDAD DE FLUIDOS
CENTRO DE ANALISIS SAN TOME

INFORME DE ENSAYO
GAS - 2008 -19547

CLIENTE: GOP PRODUCCICN DACION SAN TOME
REQUERIDO POR: CARLOS PINTO
IDENTIFICACION DE LA MUESTRA: DEFO
SITIO DE MUESTRED: ENTRADA AL MOTOR K3 (SUCCION DE LA PLANTA)
FECHA ¥ HORA DE MUESTRED: 29/12/2008, 11:00 AM
FECHA INICIO ENSAYO: 29/12/2008
FECHA CULMINACION ENSAYQ: 29/12/2008
FECHA EMISION INFORME: 29/12/2008
AMALISIS REALIZADOD POR: JOSE PALMA [ SIMON SANABRIA

DETERMINACIONES

RESULTADO DE ANALISIS CROMATOGRAFICO ASTM D 194503

COMPONENTES % VOL. MOLAR CONTENIDO DE LIGUIDOS (GPM)
METANO 82,61 0.0000

ETANG 5.807 0.0000

PROPAND 2.837 0.5073

coy B.178 0.0000

N-BUTAND 0.837 0.2635

LBUTANG 0.730 02383

N-FENTAMNO 0.144 0.0521

I-PENTAND 0215 0.0783

M, 02111 0.0000

N-HEXANG 0,0786 0.0327

N-HEPTAMNG 0.0607

N-OCTANDS+ 0,1031

CONDICIONES DE LA MUESTRA: PRESION (PSI): 70 TEMP (F): /D

H.S [ppm): 15 PTO.DE ROCIO (*F): HUMEDAD DEL GAS (PPM):

CARACTERISTICAS CALCULADAS A PARTIR DE RESULTADOS CROMATOGRAFICOS
GRAVEDAD ESPECIFICA: B GPM TOTAL (C3s):
PESC MOLECULAR (Ibmel): FRESIOM DE VAPOR (PEI)
TEMP. PSEUDOCRITICA | BTWPC (BRUTO): .
PRESION PSEUDOCRITICA (PSI): BTUWPC (NETO): g33.102

CONDICIONES AMBIENTALES:
TEMPERATURA [*C): 255

HUMEDAD RELATIV:

PRESION BAROMETRICA {mmHg

Figura 3.4. Cromatografia del gas en base seca empleada para la validacion de las

simulaciones en la planta DEPE.



76

En vista que la cromatografia para el caso de la operacion se encuentra en base

gas al cabezal de succion.

introducidos en la cromatografia utilizada

seca y que la cantidad de H,S estd reportado en ppm, es necesario calcular el
porcentaje en volumen de H,S y el flujo molar de agua que debe mezclarse con el gas

seco para alcanzar su saturacion dependiendo de la condiciones a las cuales entra el

3.2.1. Transformacién de las trazas de H,S en porcentaje en volumen para ser

La cromatografia indica que la corriente posee 15 mg H,S/1000000 mg gas.

Aplicando el concepto para la densidad relativa, se tiene:

p__ =0,709= -
gas Pm aire

Donde el peso molecular del gas es:

Pm gas = (28 x 0,79) + (32 x 0,21) = 22,12 + 6,72 = 28,24

Y el peso molecular del aire es:

Pm aire = (28,84 x 0,709) = 20,44756

(Ec. 3.3)
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Se calculan los moles de gas:

11b 11bmol

moles gas =1Kg x X
0,0454Kg 20,447561b

=0,10772 moles de gas

Se halla el volumen del gas:

V_ =40,88 pie>
gas

x 1000 = 40.880

Se realizan las siguientes transformaciones:

15 mg 1o x 11b ><llbmol

——=xlg =0,00000097 175 Ibmol =9,7175x10 " moles de H,S
1000 mg 454 ¢  341b

Dividiendo entre los moles totales del gas se tiene:

9,7175x10 7 moles de st

yH2S ~0,10772 moles de gas

_ ~6
szs—9ﬁ2xH)

3.2.2. Contenido de agua en la corriente de gas de entrada

Para determinar el contenido de agua del gas saturado, se empleo la correlacion

de R. Bukacek (ecuacion 2.1). Se determind el contenido de agua a 90,08 °F de
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temperatura con la que se obtienen por interpolacion los valores de las constantes A y
B que se encuentran en la tabla A.2 de la seccion de anexos, y una presion de 79 psia.
Luego de interpolar para hallar las constantes y sustituyendo en la ecuacion 2.1, se

obtuvo;

W 33.28'4
79 psia

+12,22 —>W =433,541b H,O/MMPCE

Una vez determinado el contenido de agua en el gas, se procedié a determinar
el flujo molar de agua que debia colocarse al mezclador para saturar la corriente de
gas a la entrada del cabezal de succion; este calculo se realiz6 a través de la siguiente

relacion:

433,541bH,0 8596 MMPCE  llbmol 1dia _, . Ibmol
MMPCE 1dia ISIbH,0 24h

Este calculo fue empleado también para el montaje de la simulacion con la

reubicacion planteada.

El levantamiento de la informacion se llevo a cabo directamente en planta y a
través del sistema de supervision continua, SCADA, del cual se obtuvieron valores
puntuales de las variables para que existiera consistencia entre ellas en cuanto a los

resultados de las simulaciones se refiere.

Para la validacion de las simulaciones se emple6 el modelado de la planta
realizado a las condiciones de disefio; donde arroja el funcionamiento ideal del
proceso. La validacion consistid en introducir variables de operacion actual en el
modelo disenado y posteriormente se realizaron las comparaciones respectivas con

los valores obtenidos por el simulador. Las variables introducidas fueron:
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Flujo de gas de entrada a los trenes de compresion.
Temperatura y presion del gas.

Flujo de TEG pobre.

Temperatura del TEG pobre.

*® & & o o

Caida de presion en la torre de absorcion.

En este montaje de la simulacion se anexaron las siguientes operaciones:

Mezclador. Se emplea a la altura del cabezal de succion para llevar a cabo la
saturacion de la corriente de gas, con una corriente de agua y alcanzar asi el

contenido de humedad del gas de acuerdo a sus condiciones de entrada.

Ajuste. Esta funcion varia un valor de una corriente (variable independiente)
para cumplir con un valor requerido o especificacion (variable dependiente) en otra
corriente u operacion. Primero se ajusto el flujo molar en el cabezal de succion y
luego la temperatura de entrada al tren 2 de las unidades de compresion, para que
ambas variables concordaran con los datos operacionales obtenidos tanto en planta

como en consola.

Intercambiador de calor. Simulado como artificio para calentar
aproximadamente 6 °F la corriente de glicol proveniente de la contactora para obtener

la temperatura de operacion a la entrada del intercambiador glicol-glicol.

Variables operacionales empleadas para el montaje de las simulaciones

restantes
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Tabla 3.6. Variables de operacion de la planta DEPE, empleadas en la

simulacion.
Variables de operacion Flanta
compresora

Flujo de gas en la succion (MMPCED) 85,96
Presion de alimentacion a compresores (psig) 64,00
Temperatura del gas en la succion (°F) 90,08
Flujo de entrada al tren uno (MMPCED) 28,23
Flujo de entrada al tren dos(MMPCED) 57,72
Presion de alimentacion a deshidratadora (psig) 1.340,00
Temperatura del gas de entrada de deshidratadora (°F) 94,60
Temperatura del TEG pobre recirculado (°F) 104,40
Humedad del gas deshidratado (Ib H,O/MMPCED) 3,07
Flujo de TEG recirculado (gpm) 8,09
Temperatura de succion de la bomba (°F) 184,96
Temperatura del condensador de reflujo (°F) 209,59
Temperatura del rehervidor (°F) 377,70
Presion de descarga de la bomba (psig) 1.364,60
Temperatura del gas a la salida del intercambiador (°F) 95,18
Presion del separador trifasico (psig) 43,68
Presion del regenerador (psig) 16,31
Temperatura del trifasico (°F) 170,41
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Tabla 3.7. Variables de operacion empleadas para la simulacion en las

interetapas de cada unidad compresora para ambos trenes de compresion.

- co%r;ir(-jeigra Etapa Operacion Entrada/Salida
Primers | o | 9008543

! Seunds [ R | 9400546

Tercera izrslll;);gusrlag )(°F) 150526,/710'?27540

Primers | e | 008262

, 2| s Prestnue | 2056
Tercers [ o e T ToLa0 o

Primera i‘:’;ﬁ;gﬁf )(oF) 98,4(‘)/82/22423

; Segunds | R | 941595

e |0l o0 ais

Primers [ oy | 10070156

1 Segunda ?ﬁ;ﬁ;gjrlag )(°F) 13;15/3/%280

Tercers | |0 702

Primers [ o | 10020211

) 2 Segunda iﬁﬁgéﬁf )(°F) i ,09/3/72184
Tercera ?ref;;g)enr;fusrlag )(OF) 140751,/91(5/325622

Primers | o | 10020350

3 Segunda ?;Sql;enrgusrlag )(°F) 1356,63/3/72763

Tercera iﬁiﬁiﬁﬁfﬁf )(OF) 140737,/21(5/322495
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3.3 Evaluacion de las simulaciones del proceso con los datos de operacién para la

reubicacion de la planta deshidratadora en la succion de las unidades de

compresion

Para el cumplimiento de esta fase se busca una inversion en el proceso, de

forma que el gas es tratado primero por el sistema de deshidratacion y luego es

comprimido, tal como se muestra en la figura 3.5 del diagrama con la propuesta de

cambio.

> >

GAS
COMBUSTIBLE It

CABEZAL GAS
COMBUSTIBLE

ACONDICIONADO

CABEZAL
PV VENTEO

;

r- -
X BDV
CABEZ{AL DE N PAQUETE DE
SUCCION LP DESHIDRATACION
SDVv A
2 ) A' | UNIDADES
60 psig v 60 psig
- X DE ) CABEZAL DE
. NG COMPRESION DESCARGA HP
1 SEPARADOR 1.300 psig
GAS HUMEDO - . Xt
DE SUCCION DV >
1.300 psig
120 °F

Figura 3.5. Diagrama del tratamiento del gas natural con la propuesta de reubicacion

en la estacion de flujo DEPE.
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La figura 3.6 presenta el despliegue del modelado realizado. La corriente de

entrada a la deshidratadora se satur6 a las condiciones de 60 psig y una temperatura

de 90,08 °F.

Como base para el montaje de la simulacion se introdujeron los datos a las
condiciones actuales de operacion, los mismos calculos y consideraciones utilizadas

para la validacion del proceso.

3.3.1 Operaciones alteradas en el montaje de la simulacion de reubicacion

Torre de absorcion. Se adapté la presion de tope y fondo del absorbedor con
las condiciones nuevas de operacion de la misma, 62 psig y 64 psig en el tope y fondo

respectivamente.

Vélvula. Para la propuesta de reubicacion no fue necesario el empleo de la
valvula que simulé la caida de presion del TEG a la salida de la torre contactora, por

lo que se elimin6 la operacion.
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ﬂ File Edit Simulation Flowsheet PFD Tools Window Help mmm
DEH mak ¢ P o LY e Sy
H H@ H EZH ,O A’? I @ Defautt Colour Scheme.—— +

Figura 3.6. Despliegue del modelado de simulacion para la reubicacion de los

sistemas de tratamientos del gas natural de la planta DEPE.

3.4 Determinacion de la eficiencia de la reubicacién de la planta deshidratadora

de gas en la succion de los sistemas de compresion

La determinacion de la eficiencia en el presente proyecto se basd, inicialmente
en comparaciones de los parametros de disefio con los de operacion de la planta para

apreciar que tan eficiente opera la misma y asi tener un punto de referencia para
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posteriores analisis. Seguidamente se realizaron comparaciones de los valores
arrojados por el simulador para el modelado de la reubicacion con los datos

recopilados para el disefio de la planta.

Para determinar la eficiencia del proceso se emplea la ecuacion 3.4:

Valor
E-= R 100
Valor, (Ec. 3.4)
Donde:

E = Eficiencia.
Valorg = Valor real.

Valorp = Valor de diseno.

Sustituyendo en la ecuacion 3.4 los valores correspondientes al contenido de
agua en el gas deshidratado, se determina la eficiencia de la operacion actual con
respecto a las condiciones de disefio de la planta. Donde el valor real es el obtenido

en el campo (3,07 1b H,O/MMPCE).

307
7,00

E x 100

—> E =43,86%

Los resultados restantes se muestran en las tablas 4.6, 4.7, C.3, C.4, C.5y C.6.
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3.5 Comparacion econdémica de la propuesta plateada con el estado actual de la

planta

Se compararon las pérdidas econdmicas actuales en la planta DEPE debido a
fallas en los compresores que se han deteriorado por presencia de liquidos, con las
pérdidas aproximadas que se tendran al reubicar las unidades de tratamiento del gas
natural. La tabla 3.8 refleja un resumen durante 4 meses, del nimero de paradas en la

planta DEPE con sus respectivos tiempos de interrupcion.

Tabla 3.8. Resumen mensual de paradas de planta en DEPE

: Afio 2008 Ao 2009
Variable Total
Octubre | Noviembre | Diciembre Enero
NPt 55 135 77 71 338
TPt (min) 8780 24038 11102 9841 53761
NPrv 8 7 4 5 24
TPrv (min) 499 291 1290 2014 4094
Donde:

NPt = Numero de paradas totales
TPt = Tiempo de paradas totales
NPrv = Numero de paradas por reemplazo de valvulas

TPrv = Tiempo de paradas por reemplazo de valvulas

Debido a que la produccion de crudo del campo se encuentra directamente
relacionada con la produccion de gas proveniente de los compresores y sabiendo que
la produccion ideal son 18.000 bpd, se procediod a calcular las pérdidas en barriles de
crudo para cada mes en estudio atribuidas a paradas por reemplazo de valvulas,

haciendo uso de la ecuacion 3.5:
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Pb=TprvxPi (Ec. 3.5)

Donde:
Pb = Pérdidas de barriles

Pi = Produccion ideal

Sustituyendo en la ecuacion 3.4 y realizando las respectivas transformaciones,

para el mes de octubre del afio 2008 se tiene:

18.000bbl 1dia lh

Pb =499 min x X X
1dia 24h 60 min

=> |Pb=6.237,50 barriles

En la tabla 4.10 se expresan los resultados de los tres meses restantes, al igual

que para la propuesta de reubicacion.

La variable que sirve como punto comparativo es la humedad del gas a la
entrada de las unidades de compresion. Para las condiciones actuales de operacion de
la planta, se tiene un flujo molar de agua en el gas de 1.554,10 1b H,O/h y un caudal
de gas de 85,96 MMPCED, empleando la ecuacion 3.2 se obtiene una humedad de:

w_ L55410bH,0 24h 1dia
B 1h 1dia = 85,96 MMPCE
IbH,0

= | W=433,90

MMPCE
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De forma anéaloga se halla la humedad del gas a la entrada de los compresores
para la propuesta de reubicacion en el proceso, obteniéndose 55,38 1b H,O/MMPCE.
Luego se cuantifica la disminucion que presenta la humedad del gas en el proceso de

reubicacion con respecto al de operacion actual en DEPE.

433,90 Ib H,0/MMPCE - 5538 1b H,0/MMPCE
433,90 Ib H,0/MMPCE

x 100 =87,24%

Por no contar con un factor que relacione directamente las paradas de planta por
problemas en compresores y sus respectivos tiempos con la humedad del gas, se
asume una relacion lineal entre ambas variables. Resultando un tiempo de paradas

para el mes de octubre de 63,69 min.



CAPITULO IV

DISCUSION DE RESULTADOS

4.1. Elaboracion de las simulaciones del proceso de compresion y deshidratacion

del gas natural con los datos de disefio

Para el ensamble de la simulacion a condiciones de disefio se introdujeron

valores de presiones, temperaturas, composiciones de las corrientes, flujos y

especificaciones de los equipos para las cuales fue disefiada la planta, asi mismo para

las diferentes corridas de validacion y reubicacion, cuyos resultados se muestran en la

tabla 4.1.

Tabla 4.1. Comparacion de las variables de disefio con los valores obtenidos

por el simulador en el montaje del caso de disefo.

Variable Disefio Simulado ’
por disefio | Desviacién
Contenido de agua del gas deshidratado (Ib H,O/MMPCE) 7,00 7,93 13,30
Flujo molar de entrada a compresores (MMPCE)* 90,00 90,00 0,00
Temperatura de salida compresores interetapa 1 (°F) 280,00 269,30 3,82
Presion de salida compresores interetapa 1 (psig)* 200,00 200,00 0,00
Temperatura de salida compresores interetapa 2 (°F) 280,00 269,90 3,61
Presion salida compresores interetapa 2 (psig)* 520,00 520,00 0,00
Temperatura de salida compresores interetapa 3 (°F) 280,00 270,20 3,50
Presion salida compresores interetapa 3 (psig)* 1.300,00 | 1.300,00 0,00
Flujo molar entrada a la deshidratadora (MMPCED) 90,00 89,22 0,87

* Valores especificados por disefio
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Tabla 4.1. Comparacion de las variables de disefio con los valores obtenidos

por el simulador en el montaje del caso de disefio (continuacion).

Variable Disefio Simulado ’
por disefio | Desviacion

Temperatura del gas de entrada a la deshidratadora (°F)* 125,00 125,00 0,00
Presion del gas de entrada a la deshidratadora (psig)* 1.300,00 | 1.300,00 0,00
Temperatura del TEG de entrada a la deshidratadora (°F)* 133,00 133,00 0,00
Caudal del TEG de entrada a la deshidratadora (gpm)* 11,00 11,00 0,00
Temperatura de vapores del condensador de reflujo (°F)* 215,00 215,00 0,00
Fraccion masica del glicol pobre (%) 99,00 98,81 0,19
Temperatura de succion de la bomba (°F) 183,00 173,20 5,36
Temperatura de TEG rico a la salida de la torre (°F) 125,00 126,90 1,52
Temperatura del separador trifasico (°F) 180,00 186,00 3,33
Presion del separador trifasico (psig)* 60,00 60,00 0,00

* Valores especificados por disefio

Comparando los valores reportados por el simulador con los pardmetros de

disefio se observa que el Unico valor que se desvia del rango de aceptacion es el del

contenido de agua del gas deshidratado. Esto se debe a que el proceso de compresion

fue disenado mucho antes que el de deshidratacion, por tanto a condiciones de disefio

la cromatografia del gas de salida de los trenes de compresion difiere un poco de la

cromatografia del gas de entrada a la torre deshidratadora, generando otras

condiciones que requieren una nueva relacion glicol-agua.

Apartando el resultado del contenido de agua en el gas deshidratado, la

magnitud que presentd mayor valor de desviacion es la temperatura de succion de la
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bomba con 5,36%; pero al igual que el resto de las variables se mantiene dentro de los

margenes admitidos, siendo la maxima desviacion de 10% para la temperatura.

En vista de que mas del 94% de las variables reportaron desviaciones menores
al 10%, el montaje de la simulacion a condiciones de disefio se validé como correcto,
lo que indica que se considera confiable como herramienta para determinar si la

planta a las condiciones actuales de operacion se encuentra trabajando cabalmente.

La aprobacion del modelo se baséd en que las desviaciones se encuentran dentro
de los niveles de aceptacion establecidos por el simulador HYSYS que se muestran

en la tabla 3.8.

4.2. Validacion de la simulacion del proceso con datos operacionales

La validacion del proceso se basdé en comparaciones de los datos obtenidos
mediante el Sistema de Supervision Continua SCADA y directamente en campo, con

los valores obtenidos por medio del simulador.

En vista de que los analisis cromatograficos reportan el contenido de H,S en
ppm, se anexo a la corriente de gas que entra al proceso la cantidad del mismo en
fraccion volumen. Posteriormente se saturd con vapor de agua la corriente de gas y
por medio del simulador se obtuvo la composicion en base himeda a la cual opera
actualmente la planta DEPE. El flujo de TEG recomendado para las condiciones de
operacion resulto ser igual a 4,06 gal TEG/min. La figura 4.1 muestra el despliegue
de la composicion en base himeda del gas de operacion de la planta arrojada por el

simulador Hysys.
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Luego se calcularon las desviaciones entre los valores operacionales obtenidos en
campo y los obtenidos mediante el uso de Hysys. Los resultados se muestran en las
tablas 4.2, 43 y C.1 para el tren 1 del sistema de compresion, sistema de

deshidratacion y tren 2 del sistema de compresion respectivamente.

20PERACION.HSC - HYSYS 3.2

File Edit Simulation Flowsheet Tools Window Help

Nl iEalk =C¢ © oo A

= Comiente saturada \E\@
Worksheet Mole Fractions ‘Yapour Phase Agueous Phase
Methane 0.854886 [ TEE73al | 0.000000
Condjiians Ethane 0038669 0036729 0.000000
Propeties Propane 0.016708 0.016766 0.000000
n-Butane 0004656 0.004670 0.000000
Composition i-Butane 0.003913 0.003925 0.000000
iPentane 0.001030 0.001033 0.000000
K Value nPentane 0000837 0000629 0.000000
n-Hexane 0.000339 0.000340 0.000000
PRI | 0.000231 0.000231 0.000000
Notes n-Octane 0.000353 0.000354 0.000000
n-hlonane 0.000000 0.000000 0.000000
CostParameters | [, porane 0.000000 0.000000 0.000000
il 0.000000 0.000000 0.000000
Mitrogen 0.003367 0.003375 0.000000
Hzo 0.009140 0.006083 0.099839
Hes 0.000002 0.000002 0.000000
co2 0.064229 0064425 0000161
TEGlycal 0.000000 0.000000 0.000000
Total [1:00000
‘ Edit Properties... ‘ Basis... |

[~ Worksheet | Aftachments J Dynarnics J

Delete ‘ Define fram Cther Strearn... ‘ =

|~ prD1]

Figura 4.1. Composicion en base humeda del gas de entrada al contactor de la planta

DEPE
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Tabla 4.2. Porcentajes de desviacion de las variables obtenidas por la

simulacion con los datos operacionales de la planta DEPE, tren 1 del sistema de

compresion.
Unidad Simulado o
Compresor ComlE)reso Variable Operacion por Desvi/zlcién
a operacion

Temperatura entrada (°F) 90,08 77,88 13,54

1 Temperatura salida (°F) 243,00 266,00 9,47

Presion entrada (psig)™ 64,00 64,00 0,00

Presion salida (psig)* 230,00 230,00 0,00

Temperatura entrada (°F) 94,90 94,90 0,00

5 Temperatura salida (°F) 246,00 237,50 3,46

1 Presion entrada (psig)™* 230,00 230,00 0,00
Presion salida (psig)* 556,00 556,00 0,00

Temperz‘f;;i entrada 102,70 102,70 0,00

3 Temperatura salida (°F)* 250,00 255,80 2,32

Presion entrada (psig)* 556,00 556,00 0,00

Presion salida (psig)* 1.374,00 1.374,00 0,00
Temperatura entrada (°F) 90,08 77,88 13,54

| Temperatura salida (°F) 262,00 258,00 1,53

Presion entrada (psig)* 64,00 64,00 0,00

Presion salida (psig)* 219,00 219,00 0,00

Temper?g;ri entrada $8.90 88.90 0.00

) 2 Temperatura salida (°F) 253,00 242.30 423
Presion entrada (psig)™* 219,00 219,00 0,00

Presion salida (psig)* 568,00 568,00 0,00

Temper?g;ri entrada 101,20 101,20 0.00

3 Temperatura salida (°F) 246,00 246,80 0,33

Presion entrada (psig)* 568,00 568,00 0,00

Presion salida (psig)* 1.347,00 1.347,00 0,00

* Valores especificados por operacion
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Tabla 4.2. Porcentajes de desviacion de las variables obtenidas por la

simulacion con los datos operacionales de la planta DEPE, tren 1 del sistema de

compresion.
Unidad Compreso : ., S el %
Compresora r VemalE Ol por Desviacion
operacion
Temperatura entrada (°F) 90,08 71,77 13,67
1 Temperatura salida (°F) 253,00 265,00 4,74
Presion entrada (psig) 64,00 62,50 2,34
Presion salida (psig)* 224,00 224,00 0,00
Temperatura entrada (°F)* 94,15 94,15 0,00
3 ) Temperatura salida (°F) 252,00 247,70 1,71
Presion entrada (psig)* 224,00 224,00 0,00
Presion salida (psig)* 578,00 578,00 0,00
Temperatura entrada (°F)* 101,90 101,90 0,00
3 Temperatura salida (°F) 246,00 249,60 1,46
Presion entrada (psig)* 578,00 578,00 0,00
Presion salida (psig)* 1.386,00 1.386,00 0,00

De la tabla 4.2 se observa que la temperatura de entrada del primer compresor

tanto de la unidad 1, como de la 2 y la 3; se exceden del rango de desviacion

considerado aceptable. Los resultados para dichas unidades compresoras fueron 13,54

% para las dos primeras y 13,67% la ultima. El resto de los resultados cumplen con el

margen de desviacion tolerado.

La diferencia entre el valor simulado y el de operacion actual se presenta como

consecuencia de la iteracion ejecutada por el simulador al agregar la operacion de

“adjust™. Esta funcion se basé en ajustar el flujo de gas luego de saturar la corriente

de entrada, por lo que la desviacion puede considerarse insignificante. Los resultados

completos de desviacion para el tren de compresion 2 se encuentran en la tabla C.1 de

los anexos.
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Tabla 4.3. Porcentajes de desviacion de las variables obtenidas por la

simulacion con los datos operacionales de la planta DEPE, proceso de deshidratacion.

Simulado
Variable Operacion por % >
.. | Desviacion

operacion
Contenido de agua del gas deshidratado (Ib H,O/MMPCE) 3,07 3,67 19,54
Flujo entrada a compresores (MMPCED) 85,96 85,96 0,00
Flujo entrada a la deshidratadora (MMPCED) 85,72 85,25 0,55
Temperatura del gas de entrada a la deshidratadora (°F) 95,60 94,17 1,50
Presion del gas de entrada a la deshidratadora (psig) 1.340,00 | 1.335,00 0,37
Temperatura del TEG de entrada a la deshidratadora (°F) 104,40 104,40 0,00
Caudal del TEG de entrada a la deshidratadora (gpm) 8,09 8,09 0,00
Temperatura de vapores del condensador de reflujo (°F) 209,59 212,00 1,15
Fraccion masica del glicol pobre (%) 98,70 98,60 0,10
Temperatura de succion de la bomba (°F) 184,96 181,60 1,82
Temperatura de TEG rico a la salida de la torre (°F) 95,18 95,18 0,00
Temperatura del separador trifasico (°F) 170,41 170,00 0,24
Presion del separador trifasico (psig) 43,68 43,68 0,00

El contenido de agua en el gas deshidratado arroja un 19,54 % de desviacion,

donde la deshidratacion a operacion en campo es mas eficiente que la deshidratacion

por el simulador; no obstante ambos valores cumplen con las especificaciones para el

gas deshidratado. El resto de las variables presentan desviaciones menores al 2%,

validando como correcto el montaje de la simulacion.

4.3. Evaluacion de la simulacién del proceso con los datos de operacion para la

reubicacion de la planta deshidratadora en la succion de las unidades de

compresion
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La evaluacion de la simulacion se apoyd en comparaciones de los datos

obtenidos en el campo y mediante el Sistema de Supervision Continua SCADA con

los obtenidos por el simulador para la reubicacion aplicada al sistema de tratamiento

del gas natural en la planta DEPE.

Tabla 4.4. Desviaciones de las variables obtenidas por la simulacion de

reubicacion con los datos operacionales de la planta DEPE, proceso de

deshidratacion.
Simulado
Variable Operacion por O_/O >
Reubicacion pesviacion

Contenido de agua del gas deshidratado (Ib H,O/MMPCE) 3,07 55,38 1703,91
Flujo entrada a compresores (MMPCED) 85,96 85,27 0,80
Flujo entrada a la deshidratadora (MMPCED) 85,72 85,96 0,28
Temperatura del gas de entrada a la deshidratadora (°F) 95,60 77,88 18,53
Presion del gas de entrada a la deshidratadora (psig) 1.340,00 64,00 95,22
Temperatura del TEG de entrada a la deshidratadora (°F) 104,40 104,40 0,00
Caudal del TEG de entrada a la deshidratadora (gpm) 8,09 12,56 55,25
Temperatura de vapores del condensador de reflujo (°F) 209,59 212,00 1,15
Fraccion masica del glicol pobre (%) 98,70 98,61 0,09
Temperatura de succion de la bomba (°F) 184,96 147,90 20,04
Temperatura de TEG rico a la salida de la torre (°F) 95,18 81,15 14,74
Temperatura del separador trifasico (°F) 170,41 170,00 0,24
Presion del separador trifasico (psig) 43,68 43,68 0,00

Es notable y logico que el valor obtenido por el simulador para el contenido de

agua en el gas deshidratado en la propuesta de reubicacion se aleje considerablemente

de las especificaciones, generando una desviacion de 1.703,91%. El contenido de
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agua del mismo es la variable mas relevante de todo el proceso, por lo que se requiere

que cumpla con las condiciones Optimas para la inyeccion del gas en los pozos.

La humedad obtenida en el gas deshidratado es dependiente de la presion de
deshidratacion, segun lo esperado y los resultados obtenidos con la propuesta de
reubicacion. Lo que sitiia a dicha variable en el segundo orden de relevancia en todo
el proceso. MARCIAT, C.A [5]; indica que a presiones altas (de 100 a 1.500 psig) la
absorcion del agua por el glicol serda mas eficiente, por lo que a una presion de 60
psig no puede esperarse una humedad dentro del rango de especificacion. Este efecto
puede notarse en la figura 4.2 del sistema de equilibrio entre el glicol y el gas
saturado con agua, donde la presion varia de 200 a 2.000 psia. A la presion de
operacion de la torre contactora en el caso de reubicacion, no se tiene una relacion
grafica especifica del contenido de humedad, pero se espera que sea mayor a 30 1b
H,O/MMPCE; lo que explica porque la humedad en el simulador resulta de 55,38 1b
H,O/MMPCE.

La temperatura de entrada a la deshidratadora en el caso de reubicacion se ve
afectada por la operacion de “adjust” que se requirié utilizar para adaptar el flujo
molar del gas de entrada. La simulacion de reubicacion presenta en la contactora un
delta de temperatura entre el gas y el glicol de 26,52 °F, por lo que no se cumple con
el rango recomendado para la operacion de las mismas, el cual es de 10 a 15 °F.
Como consecuencia del elevado diferencial de temperatura, ocurrirdn pérdidas

excesivas de glicol.

Por ultimo y no menos importante también se encuentran fuera del rango de
aceptacion el caudal del TEG de entrada a la deshidratadora, la temperatura de
succion de la bomba y la temperatura de TEG rico a la salida de la torre

deshidratadora con desviaciones de 55,25%, 20,04% y 14,74% respectivamente.
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Figura 4.2. Sistema de equilibrio de TEG y gas saturado con agua, a 100 °F. [11]
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Tabla 4.5. Porcentajes de desviacion de las variables obtenidas por la

simulacion con los datos operacionales para la reubicacion de la planta DEPE, tren 1

del sistema de compresion.

Simulado

CoLrJnnp:(rj:sc(i)ra Compresor Variable Operacion por DeS\fi/;cién
reubicacion
Temperatura entrada (°F) 90,08 91,61 1,70
Temperatura salida (°F) 243,00 299,20 23,13
! Presion entrada (psig) 64,00 56,67 11,45
Presion salida (psig) 230,00 230,00 0,00
Temperatura entrada (°F) 94,90 94,90 0,00
Temperatura salida (°F) 246,00 237,50 3,46
! 2 Presion entrada (psig) 230,00 230,00 0,00
Presion salida (psig) 556,00 556,00 0,00
Temperatura entrada (°F) 102,70 102,70 0,00
Temperatura salida (°F) 250,00 255,70 2,28
3 Presion entrada (psig) 556,00 556,00 0,00
Presion salida (psig) 1.374,00 1.374,00 0,00
Temperatura entrada (°F) 90,08 91,61 1,70
Temperatura salida (°F) 262,00 291,10 11,11
! Presion entrada (psig) 64,00 56,67 11,45
Presion salida (psig) 219,00 219,00 0,00
Temperatura entrada (°F) 88,90 88,90 0,00
Temperatura salida (°F) 253,00 242,30 4,23
2 2 Presion entrada (psig) 219,00 219,00 0,00
Presion salida (psig) 568,00 568,00 0,00
Temperatura entrada (°F) 101,20 101,20 0,00
Temperatura salida (°F) 246,00 246,80 0,33
3 Presion entrada (psig) 568,00 568,00 0,00
Presion salida (psig) 1.347,00 1.347,00 0,00
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Tabla 4.5. Porcentajes de desviacion de las variables obtenidas por la

simulacion con los datos operacionales para la reubicacion de la planta DEPE, tren 1

del sistema de compresion (continuacion).

Unidad : _ | Simulado %
Compresor Variable Operacion por L
Compresora . Desviacion
reubicacion
Temperatura entrada (°F) 90,08 91,51 1,59
Temperatura salida (°F) 253,00 298,40 17,94
1
Presion entrada (psig) 64,00 55,17 13,80
Presion salida (psig) 224,00 224,00 0,00
Temperatura entrada (°F) 94,15 94,15 0,00
Temperatura salida (°F) 252,00 247,60 1,75
2
3 Presion entrada (psig) 224,00 224,00 0,00
Presion salida (psig) 578,00 578,00 0,00
Temperatura entrada (°F) 101,90 101,90 0,00
Temperatura salida (°F) 246,00 249,60 1,46
3
Presion entrada (psig) 578,00 578,00 0,00
Presion salida (psig) 1.386,00 1.386,00 0,00

En lo que respecta a las variables concernientes al sistema de compresion se

observa en la tabla 4.5 un margen de desviacion superior del rango establecido para la

aceptacion en la presion de entrada y la temperatura de salida al primer compresor de

cada unidad compresora. La tabla correspondiente a los resultados de la reubicacion

para el tren 2 se presenta en la tabla C.2 de los anexos, donde la tendencia de los

resultados es similar.
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4.4. Determinacion de la eficiencia de la reubicacion de la planta deshidratadora

de gas en la succion de los sistemas de compresion

Inicialmente se determind la eficiencia del funcionamiento de la planta a

condiciones de disefio con las condiciones de operacion actual, tal como lo muestra la

tabla 4.6.

Tabla 4.6. Eficiencia obtenida entre los datos de disefio con los datos

operacionales de la planta DEPE en el proceso de deshidratacion.

Variable Disefio | Operacion | Eficiencia
Contenido de agua del gas deshidratado (Ib H,O/MMPCE) 7,00 3,07 43,86
Flujo entrada a compresores (MMPCED) 90,00 85,96 95,51
Flujo entrada a la deshidratadora (MMPCED) 90,00 85,72 95,24
Temperatura del gas de entrada a la deshidratadora (°F) 125,00 95,60 76,48
Presion del gas de entrada a la deshidratadora (psig) 1.300,00 | 1.340,00 97,01
Temperatura del TEG de entrada a la deshidratadora (°F) 133,00 104,40 78,50
Caudal del TEG de entrada a la deshidratadora (gpm) 11,00 8,09 73,55
Temperatura de vapores del condensador de reflujo (°F) 215,00 209,59 97,48
Fraccidén masica del glicol pobre (%) 99,00 98,70 99,70
Temperatura de succion de la bomba (°F) 183,00 184,96 98,94
Temperatura de TEG rico a la salida de la torre (°F) 125,00 95,18 76,14
Temperatura del separador trifasico (°F) 180,00 170,41 94,67
Presion del separador trifasico (psig) 60,00 43,68 72,80
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Tabla 4.7. Eficiencia obtenida entre datos de disefio con los valores obtenidos

por el simulador para la reubicacion de la planta DEPE en el proceso de

deshidratacion.
Simulado
Variable Disefio por Eficiencia
Reubicacion
Contenido de agua del gas deshidratado (Ib H,O /MMPCE) 7,00 55,38 12,64
Flujo entrada a compresores (MMPCED) 90,00 85,27 94,74
Flujo entrada a la deshidratadora (MMPCED) 90,00 85,96 95,51
Temperatura del gas de entrada a la deshidratadora (°F) 125,00 77,88 62,30
Temperatura del TEG de entrada a la deshidratadora (°F) 133,00 104,40 78,50
Caudal del TEG de entrada a la deshidratadora (gpm) 11,00 12,56 87,58
Temperatura de vapores del condensador de reflujo (°F) 215,00 212,00 98,60
Fraccion masica del glicol pobre (%) 99,00 98,61 99,61
Temperatura de succion de la bomba (°F) 183,00 147,90 80,82
Temperatura de TEG rico a la salida de la torre (°F) 125,00 81,15 64,92
Temperatura del separador trifasico (°F) 180,00 170,00 94,44
Presion del separador trifasico (psig) 60,00 43,68 72,80

A continuacién la figura 4.3 representa un resumen comparativo del valor de

humedad del gas natural deshidratado de la planta DEPE mostrado en las tablas 4.6 y

4.7 con el valor teodrico y/o de disefio.
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Figura 4.3. Comparacion de la humedad del gas deshidratado obtenida en los tres

casos de estudio.

La tabla 4.6 refleja que la eficiencia mas baja la presenta el contenido de
humedad del gas deshidratado con 43,86%; seguido de la presion del separador
trifasico con 72,80%. El primer valor a pesar de observarse muy alejado de la
idealidad, cumple con la especificacion requerida para el gas de venta. La eficiencia
del separador trifasico o tanque de venteo también se muestra muy baja, notdndose
que la presion no se encuentra en el intervalo al cual deben mantenerse generalmente

estos equipos, entre 50 y 75 psig.

Se observa en la tabla 4.7 y figura 4.3 que la propuesta de reubicacion se desvia
considerablemente de los requerimientos establecidos por la planta DEPE para el
tratamiento del gas natural. Un valor de humedad tal como el obtenido no es apto

para la inyeccion de los pozos. La torre deshidratadora a las condiciones de
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reubicacion indica un 12,64% de eficiencia; producto de un flujo masico de agua
obtenido por el simulador para el gas de entrada de 1.554,10 1b H,O/hr y a la salida
de 196,77 1b H,O/hr. La solucidon no es incrementar la tasa de circulacion de glicol
por encima del valor maximo recomendado ya que eso no se traduce directamente en
un aumento de la capacidad de remocion de agua en la torre contactora. La cantidad
de agua removida por los depuradores interetapas de los sistemas de compresion es de
43,50 1b H,O/hr, lo que genera una humedad al gas que va a inyeccion de 43,15 1b
H,O /MMPCED.

La eficiencia obtenida en el resto de las variables del proceso, se encuentran en la
seccion de anexos C, desde la tabla C.3 hasta la C.6; donde puede observarse que los
trenes de compresion para ambos casos presentan rangos similares, predominando la
reubicacion. La eficiencia promedio para el sistema de compresion en el caso de
operacion actual resultd de 89,97%, mientras que la propuesta de reubicacion reportd

ser mas eficiente con 90,04%.

4.5. Comparacion economica de la propuesta planteada con el estado actual de la

planta

El contenido de agua en el gas a la entrada de las unidades de compresion para

los casos de operacion actual y reubicacion se muestran en la tabla 4.8.

Tabla 4.8. Contenido de humedad en las corridas de las simulaciones a la

entrada de unidades de compresion

Corridas W (Ib H,O/MMPCE)
Operacion actual 433,90
Reubicacion 55,38
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La reubicacidn aplicada al proceso tiene notable efecto sobre la humedad que
entra al sistema de compresion. El gas al pasar primero por un proceso de

deshidratacion disminuye un 87,24% su contenido de agua.

A pesar de que el gas no alcanza la especificacion requerida para el contenido de
agua en el gas deshidratado (7 Ib H,O/MMPCED), el proceso de reubicacion
contribuye ampliamente a solventar el problema presente en las unidades de
compresion, puesto que al disminuir la humedad también se reduce el nimero de
fallas por reemplazo de vélvulas que han sido deterioradas por presencia de liquidos
en los compresores con sus respectivos tiempos de paradas. Cabe destacar que para
realizar el analisis econdmico del caso de reubicacion se asume que el gas es apto
para la inyeccidon de pozos y la disminucidén proporcional mencionada en la seccion
3.5 para el numero de fallas y sus pertinentes tiempos de paradas con respecto a la

humedad. Seglin estas premisas se tienen los resultados presentes en la tabla 4.9.

Tabla 4.9. Resumen mensual de paradas de planta en DEPE con la reubicacion

: Afo 2008 Afo 2009
Variable Total
Octubre | Noviembre | Diciembre Enero
NPt 54 134 76 70 334
TPt (min) 8345 23784 9977 8084 50190
NPrv 7 6 3 4 20
TPrv (min) 64 37 165 257 523

Comparando la tabla 3.11 con la tabla 4.9, para el tiempo total de paradas por

reemplazo de vélvulas en los 4 meses analizados, se aprovecharian 3.571 min de

produccion, lo que equivale a casi 60 horas.
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Las tablas 4.10 y 4.11 demuestran las pérdidas volumétricas y econémicas que

se tienen como consecuencia del tiempo de parada que originan las fallas en estudio

para el caso actual de operacion y para la propuesta de reubicacion entre los sistemas

de compresion y deshidratacion.

Tabla 4.10. Pérdidas volumétricas para los casos de operacion actual y

reubicacion
Afio 2008 Ao 2009 | Totalen | Estimado
a0 Octubre | Noviembre | Diciembre | Enero 4 meses Anual
Operacion actual (B) | 6.237,50 3.637,50 1.6125,00 | 2.5175,00 | 5.1175,00 | 15.3525
Reubicacion (B) 796,20 464,30 2.058,20 3.213,30 | 6.532,00 19.596

Finalmente se obtuvo las pérdidas econdomicas mensuales, producto de la

perdida de los barriles al mes por el precio del barril para el dia 24 de septiembre de

2009 (65,47 $). Los resultados se presentan en la tabla 4.11 y figura 4.4, donde

resulta que la reubicacidon origina una gran diferencia monetaria, beneficiando la

produccion de la empresa.

Tabla 4.11. Pérdidas econdmicas para el caso de operacion actual y reubicacion

. Afo 2008 Ao 2009 | Total en | Estimado
aso
Octubre | Noviembre | Diciembre Enero 4 meses Anual
Operacion
0,41 0,24 1,06 1,65 3,36 10,08
actual (MM$)
Reubicacion
0,05 0,03 0,13 0,21 0,42 1,26
(MM$)

Las consideraciones asumidas se escapan de la realidad, pero en el caso que

ambas fuesen ciertas se tendrian significantes diferencias en las pérdidas econdomicas,
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con un 8,82 MMS$ de diferencia. Por consiguiente los resultados obtenidos en el

analisis econdmico forjarian que la propuesta de reubicacion fuese atractiva.
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Figura 4.4. Comparacion anual de las pérdidas econdmicas entre el caso de

operacion actual y la propuesta de reubicacion.



CAPITULO V

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

5.1. Conclusiones

1. El modelado de la simulacion con datos de disefio para la planta DEPE
generd resultados confiables con desviaciones menores al 10%, exceptuando el
contenido de agua en la corriente de gas de salida de la deshidratadora que fue de

13,30 %, lo que genera la aprobacion del modelado.

2. La validacion del modelo de simulacion planteado, reproduce las variables
actuales de operacion para el tratamiento del gas natural de la planta DEPE, con
desviaciones dentro de los rangos aceptables, excepto para la humedad del gas
deshidratado con 19,54% y la temperatura de entrada al primer compresor de cada
unidad compresora en el tren 1, con 13,54% para los dos primeros y 13,67% para el

ultimo

3. El contenido de agua del gas deshidratado, obtenido mediante la simulacion
para la propuesta de reubicacion no cumple con las especificaciones requeridas para
el gas de venta; la humedad es de 55,38 1b H,O/MMPCED; lo que resulta por encima

de la especificacion.

4. El modelo de la simulacion para el proceso de reubicacion indica 1.703,91%
de desviacion para la humedad del gas, mientras que en los sistemas de compresion

los parametros fuera de rango fueron la presion de entrada y la temperatura de salida
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al primer compresor de cada unidad compresora, con valores oscilantes entre 11 y

24%.

5. La operacion actual de la planta resulta en general, ser mas eficiente que el
proceso simulado con la propuesta de reubicacidon, con valores promedio para el

sistema de deshidratacion de 84,61% y 72,88% respectivamente.

6. En los trenes de compresion la propuesta de reubicacion versus el disefio se
desvia un 10,25% de los rangos aceptados por Hysys 3.2, a diferencia de la
operacién, que presenta con respecto a los valores de disefio, una desviacion

promedio de 9,82%.

7. Los valores obtenidos a la salida del gas deshidratado en la reubicacion

indican que la propuesta en general no es factible ni econdmica ni operativamente.

8. El modelado de la simulacion para las condiciones de reubicacion favorece
el desempefio de los compresores, genera a la entrada de los mismos una humedad de
55,34 LbH,O/MMPCED, a diferencia de la operacion actual que presenta en la
misma corriente una humedad de 433,90 LbH,O/MMPCED.

9. Las pérdidas econdémicas disminuirian al afo en casi 10,08 MMS$ a 1,26
MMS$ con el reordenamiento de la planta DEPE, luego de asumir que el gas
deshidratado en la reubicacion es apto para la inyeccion de los pozos y que las

pérdidas de barriles de crudo disminuyen en el mismo porcentaje que la humedad.
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5.2. Recomendaciones

1. Aumentar la relacion glicol/agua del proceso simulado a 8 Ib/MMPCED

para obtener un valor mas ajustable que arroja un porcentaje de desviacion de 0,86%.

2. Reemplazar los depuradores del sistema de compresion, para obtener mayor

eficiencia en las interetapas del proceso.

3. Aumentar la dosis de metanol inyectado en la entrada de las unidades
compresoras, para disminuir el contenido de agua que circula con el gas; del mismo
modo estudiar la posibilidad de suministrar el inhibidor en las tuberias interetapas, ya
que en las respectivas expansiones se forma agua que posiblemente contribuye con el

problema en estudio.

4. Realizar un andlisis fisicoquimico al inhibidor suministrado en el proceso,
para determinar la cantidad adicional que debe ser anadida y si la adicion del mismo

causa efectos secundarios en el gas de proceso.

5. Instalar transmisores de presion y temperatura a la entrada de la torre
contactora, para determinar las condiciones exactas a las cuales entra el gas, ya que
actualmente se toman valores promedios a la descarga de los separadores de los
trenes de compresion; sin tomar en consideracion las caidas de presion y temperatura

generadas por la elevacion de las tuberias.

6. Inspeccionar continuamente las trampas de condensado aguas arriba del
proceso para evitar disminuir la entrada de liquidos a los sistemas de compresion, en
caso de una mala operacion de los mismos, reemplazar o realizar el respectivo

mantenimiento
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7. Realizar inspecciones y reparaciones al separador trifasico, ya que no opera

a las condiciones en las cuales deben mantenerse estos equipos, entre 50 y 75 psig.

8. Instalar en el caso actual de la planta un sistema de enfriamiento a la entrada
de las unidades compresoras a fin de disminuir la humedad de entrada a los sistemas

de compresion.

9. Colocar tomas de muestra a la salida de los depuradores interetapas, para
manejar datos cromatograficos del gas y determinar la eficiencia con la que operan

estos equipos.
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